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1 Einführung in die Problemstellung 1
1 Einführung in die Problemstellung
Es gibt zahlreiche Abwässer sehr unterschiedlicher Herkunft, die aufgrund ih-
rer Verschmutzung hinsichtlich Art und Menge der Kontaminanten zur Einhal-
tung der geforderten Einleitgrenzwerte einer besonderen Behandlung bedür-
fen. Diese Abwässer, die überwiegend hochbelastet sind und - bedingt durch
ihre Inhaltsstoffe - einen relativ hohen Reinigungsaufwand erfordern, entste-
hen nicht nur unmittelbar im Rahmen von Produktionsprozessen, sondern
auch in anderen Bereichen, z.B. im Bereich der Abfallentsorgung, insbesonde-
re in Form von Sickerwasser der Abfalldeponien.
Aus folgenden Gründen nimmt diese Arbeit eine Fokussierung der Untersu-
chungen auf die Reinigung von Deponiesickerwasser (DSW) vor:
• DSW stellt ein hochbelastetes - aus vielen Einzelkomponenten bestehen-
des - Stoffsystem dar, das nur mit relativ hohem technischen und deshalb
nur mit entsprechendem finanziellen Aufwand hinreichend gereinigt werden
kann.
• Es besitzt aufgrund seiner Zusammensetzung ein hohes Foulingpotential,
so daß die Reinigung im allgemeinen insbesondere aber mittels Membran-
trenntechnik zusätzlich erschwert wird.
• Es ist zu erwarten, daß sich daher die am Beispiel der DSW-Reinigung ex-
emplarisch gewonnenen Ergebnisse und Erfahrungen auch auf andere
ähnliche, vor allem aber auf weniger „schwierige“ Abwassertypen übertra-
gen lassen werden.
Für die Aufarbeitung von DSW werden verschiedene Verfahrens- und Anla-
genkonzepte eingesetzt, die nach zum Teil sehr unterschiedlichen Verfah-
rensweisen arbeiten. In der Regel sind es Kombinationen von Einzelverfahren,
da nur so die einzuhaltenden Einleitgrenzwerte und die Minimierung der zu
entsorgenden Reststoffe sichergestellt werden können.
Neben einer biologischen Behandlung als Vorstufe, insbesondere zur Stick-
stoff-Eliminierung, stellt das Membranverfahren Umkehrosmose ein zentrales
Modul der meisten Anlagen dar und erfüllt im wesentlichen zwei Aufgaben:
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• Die Sicherstellung der Einleitgrenzwerte, in der Regel durch eine zweistufi-
ge Anlagenausführung im Sinne der Kaskadentheorie, und
• die anschließende Aufkonzentrierung der eliminierten DSW-Inhaltsstoffe im
Konzentrat mittels Hochdruck-Umkehrosmose zur Reduzierung der weiter-
zubehandelnden Reststoffmenge.
Im allgemeinen schließt sich eine Aufkonzentrierung der Konzentrate der
Membranstufen mittels thermischer Verfahren an (Abb. 1.1). Die verbleiben-
den Reststoffe, die die abgetrennte Schmutzfracht enthalten, müssen als Ab-
fall entsorgt werden. Falls die Stickstoff-Ausschleusung nicht in einer biologi-
schen Stufe erfolgt, wird überwiegend eine Strippung in das Verfahrenskon-
zept integriert.
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Abb. 1.1: Sickerwasseraufbereitung - Stand der Technik /Lin98/
Nachteile derartiger Konzepte zur DSW-Behandlung sind
• der sehr umfangreiche apparative Aufwand und die damit verbundenen ho-
hen Investitions-, Wartungs- und Instandhaltungskosten,
• die trotz hoher Triebkräfte niedrigen Permeatflüsse infolge der Membran-
kompaktierung, die in relativ großen Membranflächen der Hochdruck-
Umkehrosmose resultieren, und
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• die beträchtlichen Betriebskosten – im wesentlichen Energiekosten –, be-
dingt durch die erforderlichen hohen Betriebsdrücke der Umkehrosmose
und durch den Aufwand für die weitergehende Entwässerung zur Reduzie-
rung der zu entsorgenden Reststoffmenge.
Anfang der 90er Jahre wurde ein völlig anderes Verfahren entwickelt. Hier er-
folgt nach einer biologischen Vorreinigung incl. Biomasseabtrennung per Ul-
trafiltration (UF) und nachgeschalteter Nanofiltration (NF) eine adsorptive Rei-
nigung des Konzentratstroms der Membranstufe mittels granulierter Aktivkohle
im Festbettadsorber (Abb. 1.2) /Mel94/, /Elt98/. Inzwischen sind derartige An-
lagen auf einzelnen Deponien installiert und in Betrieb /Weh00/.
Deponiesickerwasser
Biologie
Aktivkohlefestbett
(granulierte Kohle)
NF
gereinigtes
Wasser
UF
Abb. 1.2: Nanofiltration (NF) mit Adsorption an granulierter Aktivkohle in der
Konzentratrückführung
Die Vor- und Nachteile der in vielen Anwendungen bewährten Einzelverfahren
NF und Adsorption an granulierter Aktivkohle bzw. die synergetische Nutzung
der Vorteile der Einzelverfahren in der Verfahrenskombination NF / Adsorption
sind in Abb. 1.3 illustriert.
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Abb. 1.3: Synergetische Nutzung der Vorteile der Einzelverfahren NF und Ad-
sorption
In der Verfahrenskombination NF und Adsorption an granulierter Aktivkohle im
Konzentratstrom wird eine gezielte Nutzung der Vorteile der Einzelverfahren
erreicht. Bedingt durch eine adsorptive Frachtentnahme auf hohem Konzen-
trationsniveau läßt sich eine hohe Beladung des Adsorbens erzielen, da
grundsätzlich die Konzentration auf der Oberfläche eines Adsorbens mit der
Konzentration im Abwasser im Gleichgewicht steht. Bei gleicher Frachtent-
nahme kann folglich der Adsorbensverbrauch und somit die variablen Be-
triebskosten gesenkt werden.
Da sich NF-Membranen in vielen anderen Fällen als zuverlässige Organik-
Barriere erwiesen haben, können hier einstufig einleitfähige Permeatkonzen-
trationen erzielt werden. Gleichzeitig wird aufgrund des sehr geringen Rück-
halts für einwertige Ionen ein überproportionaler Anstieg des osmotischen
Drucks bei hohen Wasserausbeuten im Gegensatz zur Umkehrosmose ver-
mieden.
Dieses Verfahren (Abb. 1.2) weist konzeptbedingt einen ganz entscheidenden
Nachteil auf, weil die organische Fracht erst im Konzentrat der NF entnom-
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men wird. Das frische Sickerwasser nämlich wird zusammen mit dem zurück-
geleiteten Konzentrat der Membran zugeführt, bevor es die Senke für die ad-
sorbierbaren organischen Inhaltsstoffe im Festbettadsorber erreicht. Darüber
hinaus können grundsätzlich nur noch die von der NF zurückgehaltenen Ab-
wasserinhaltsstoffe per Adsorption aus dem System entfernt werden.
Auch wenn das Fließbild einen - vom beladenen Adsorbens abgesehen –
rückstandsfreien Prozeß suggeriert, müssen hier sowohl organische als auch
anorganische Wasserinhaltsstoffe, die oberhalb der Trenngrenze der NF lie-
gen und auch nicht per Adsorption eliminiert werden können, ausgeschleust
werden. Dies kann erstens diskontinuierlich durch das Porenwasser des Ad-
sorbens bei der turnusmäßigen Neubeschickung des Festbetts und, zweitens,
kontinuierlich durch eine Permeation der ursprünglich zurückgehaltenen und
nicht adsorbierbaren Komponenten bedingt durch sinkende Membranselekti-
vitäten bei hohen Retentat-Konzentrationen erreicht werden. Drittens, durch
den partiellen Ersatz der NF-Membranen durch Ultrafiltrations-Membranen (bis
zu 15% der gesamten Membranfläche /Elt98/) wird ebenfalls eine kontinuierli-
che Ausschleusung sich potentiell im Kreislauf anreichernder Wasserinhalts-
stoffe erzielt – allerdings zu Lasten der Permeatqualität!
Wirtschaftlichkeitsbetrachtungen haben ergeben, daß sich erst oberhalb einer
Zulaufkonzentration der NF von 10.000 mg/l CSB ein Kostenvorteil gegenüber
einer Adsorberkaskade ohne Aufkonzentrierung durch eine NF ergibt /Elt98/.
Derart hohe CSB-Konzentrationen in der Membranstufe resultieren in geringen
Triebkräften bereits in den ersten NF-Modulen und deshalb in großen Mem-
branflächen bzw. verschlechterten Permeatqualitäten. Die konzeptionellen
Nachteile der NF kombiniert mit Adsorption an granulierter Aktivkohle im Kon-
zentratstrom sind in Abb. 1.4 zusammengefaßt.
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adsorptive Frachtentnahme im Festbettadsorber mit granulierter
Aktivkohle ist der Nanofiltration nachgeschaltet, Organik mit
Molekülgrößen unterhalb der nominellen Trenngrenze der Membran
kann deshalb nicht per Adsorption entnommen werden
verringerte Triebkräfte aufgrund der Konzentratrückführung
kontinuierliche Ausschleusung von Organik und Anorganik durch
partiellen Ersatz von Nanofiltration- durch Ultrafiltration-Module (bis zu
15% der gesamten Membranfläche) auf Kosten der Permeatqualität
hohe Membranüberströmungen zur Reduzierung des Foulings infolge
überhöhter CSB-Konzentrationen notwendig
Abb. 1.4: Konzeptbedingte Nachteile der NF kombinert mit Adsorption an gra-
nulierter Aktivkohle entsprechend Abb. 1.2
Trotz der erläuterten Nachteile bleibt zusammenfassend festzustellen, daß die
Verfahrenskombination grundsätzlich geeignet ist, hochbelastete und / oder
schwer zu reinigende Abwässer, wie z.B. Deponiesickerwasser, den gesetzli-
chen Forderungen entsprechend zu reinigen. Gelingt es, die o.a. Nachteile
und Probleme durch Optimierung dieser Verfahrenskombination und ihrer Be-
triebsweise zu beheben, werden die Anwendungsmöglichkeiten deutlich aus-
geweitet.
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2 Ziele und Umfang der Untersuchungen
Primäres Ziel dieser Dissertation ist die Entwicklung eines kontinuierlichen
Verfahrens zur Behandlung schwer zu reinigender und / oder hochbelasteter
Abwässer mit adsorbierbaren Komponenten mittels Nanofiltration (NF) und
vorgeschalteter bzw. kombinierter Adsorption an Pulverkohle. Zur Lösung der
in Abb. 1.4 zusammengefaßten Probleme einer Verfahrenskombination NF
und nachgeschalteter Adsorption an granulierter Aktivkohle im Konzentrat
(Abb. 1.2) sollen mit einer Anlage gemäß Abb. 2.1 grundlegende Untersu-
chungen durchgeführt werden.
biologisch vorbehandeltes 
Deponiesickerwasser
gereinigtes
Wasser
Adsorbens-
bunker
Adsorbens, 
Konzentrat Ent-
wässerung
Vor-
lage
NF
Abb. 2.1: Schematisiertes Fließbild der Verfahrenskombination NF mit vorge-
schalteter / kombinierter Adsorption an Pulverkohle (Strichlinien symbolisieren
Verschaltungsalternativen)
Verfahrensbeschreibung
In den Zulauf einer NF wird Pulverkohle mit Korngrößen bis zu 150 µm dosiert
(Abb. 2.1). Als pulverförmiges Adsorbens kommt nicht nur Pulver-Aktivkohle
(PAC), sondern auch Braunkohlenkoks-Staub (BKKS) in Frage. BKKS weist
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bei einer gegenüber PAC reduzierten Beladbarkeit den Vorteil eines günstige-
ren Marktpreises auf, der nur etwa 20% des Aktivkohle-Preises beträgt.
Nach Passieren einer gerührten Vorlage wird die Pulverkohle-Suspension in
die Membranmodule geführt; die NF-Membranen werden also zweiphasig
überströmt. Das Konzentrat kann zur Verlängerung der Kontaktzeit der Parti-
kel mit der Organik und damit zur Verbesserung der adsorptiven Frachtent-
nahme in den Vorlagebehälter zurückgeführt und mit frischem Adsorbens in
Kontakt gebracht werden. Gleichzeitig wird durch diese Rückführung die Or-
ganik-Konzentration in dem zu reinigenden Abwasser erhöht, so daß die Ad-
sorptionsbedingungen im Prozeß bei gleichzeitiger Leistungsminderung der
NF verbessert werden. Ein Teilstrom kann jedoch auch zwecks Entnahme der
beladenen Kohle in einen Abscheider geleitet werden. Dabei ist eine flexible
und optimale Anpassung des Verhältnisses der Teilströme an die jeweilige
Reinigungsaufgabe möglich. Andererseits kann aber auch auf eine Konzen-
tratrückführung komplett verzichtet und das Adsorbens dem Retentat der
Anlage entnommen und entwässert oder mit dem Konzentrat zusammen als
Abfall entsorgt werden.
Durch die adsorptive Bindung von Wasserinhaltsstoffen wird bereits vor Ein-
tritt in die Membranstufe die triebkraftmindernde Wirkung der Aufkonzentrie-
rung herabgesetzt. Dadurch wird ein Betrieb der NF bei höheren Filtrationslei-
stungen und / oder Aufkonzentrierungsfaktoren möglich. Hand in Hand mit ei-
ner Erhöhung der Triebkraft durch die Adsorption geht eine Verbesserung der
Permeatqualität. Die Pulverkohle übernimmt in dieser Verfahrenskombination
dank ihrer großen spezifischen Oberfläche bzw. Feinverteilung die Aufgabe
der schnellen Organik-Entnahme aus dem Abwasser bei durch die NF erhöh-
ten Konzentrationen.
Es soll untersucht werden, ob sich die Anwesenheit der fluidisierten Pulver-
kohle auch als vorteilhaft hinsichtlich des Betriebsverhaltens der NF erweist.
Die Deckschichten, bestehend aus dem mehr oder weniger beladenen Adsor-
bens und den zurückgehaltenen Komponenten, dürften aufgrund der Funktion
der Pulverkohle als Filterhilfsmittel einen geringen hydraulischen Widerstand
aufweisen und sich infolge der Einlagerung der Pulverkohle leicht periodisch,
zum Beispiel durch den Eintrag von Luftblasen, entfernen lassen (Precoat-
Effekt). Diese Verbesserung des Betriebsverhaltens würde eine Reduzierung
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der Membranüberströmung ermöglichen. Auf die in der Regel mittels sehr ho-
her Membranüberströmungen - und damit durch Eintrag hoher Scherkräfte
verbunden mit beträchtlichen Energieaufwendungen - kontinuierlich erzielte
Deckschichtkontrolle könnte dann voraussichtlich verzichtet werden. Alternativ
könnten die Scherkräfte des zweiphasigen Feeds bei einer mittleren Mem-
branüberströmung auch gezielt zur Kontrolle der sich zwangsläufig ergeben-
den Fouling-Deckschichten eingesetzt werden, so daß die Luftblasenspülun-
gen zum Teil oder sogar komplett überflüssig würden.
Aus der oben beschriebenen Trenncharakteristik der NF-Membranen, bzw.
aus dem dargelegten Betriebskonzept, ergeben sich die in Abb. 2.2 zusam-
mengefaßten erwarteten prinzipiellen Vorteile der Verfahrenskombination NF
mit vorgeschalteter / kombinierter Adsorption an Pulverkohle.
Das hier vorgesehene, im Vergleich zu Aktivkohle preiswerte Adsorbens
BKKS, wird unter anderem als Brennstoff eingesetzt. Nach Einsatz in diesem
Verfahren und einer adäquaten Entwässerung könnte das beladene Adsor-
bens in geeigneten Kraftwerken thermisch verwertet werden. In der hier vor-
gestellten Verfahrenskombination würde also ein Brennstoff vor seiner be-
stimmungsgemäßen thermischen Verwendung als Adsorbens eingesetzt wer-
den. Falls eine thermische Verwertung nicht möglich sein sollte, könnte die
beladene Pulverkohle zusammen mit dem Konzentrat entsorgt werden.
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! Braunkohlenkoks-Staub anstelle teurerer granulierter Aktivkohle
! Konzentrationsreduzierung aufgrund vorgeschalteter Adsorption
! Triebkrafterhöhung durch Adsorption
" Verbesserung der Permeatqualität
" Steigerung des Permeatflusses
" Erhöhung der Permeatausbeute
! Pulverkohle mit Precoat Wirkung
" diskontinuierliche Deckschichtablösung durch Luftblasenspülungen
! kontinuierlicher Deckschichtabtrag der zweiphasigen
Membranüberströmung durch Scherkräfte und Impuls
! Funktion der Pulverkohle als Filterhilfsmittel
! Reduzierung der Konzentrationspolarisation
! hohe Adsorbensbeladung
! hohe Adsorptionsgeschwindigkeit aufgrund Feinverteilung
Abb. 2.2: Erwartete qualitative Vorteile der Verfahrenskombination NF mit vor-
geschalteter / kombinierter Adsorption an Pulverkohle
Herausforderungen
Die zentralen Herausforderungen, die bei der Verfahrensentwicklung zu mei-
stern sind, lassen sich mit den Schlagworten „zweiphasige Membranüberströ-
mung“, „Membranstandzeit“ und „Permeatflußabfall“ umschreiben. In der Lite-
ratur wurden keine Hinweise auf eine zweiphasige Überströmung von NF-
Membranen gefunden.
Allerdings gibt es Erfahrungen mit dem zweiphasigen Betrieb (Pulverkohle als
disperse Phase) von porösen Membranen (Mikro- und Ultrafiltration). Bereits
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1973 wurde im Rahmen der Patentierung der Wirbelschichttechnik im Bereich
der Membranverfahren auch die Beaufschlagung einer Membran mit einer
0,75%igen Pulverkohle-Suspension dokumentiert /Uni73/.
Anfang der neunziger Jahre ist erstmals über eine Kombination von Ultrafiltra-
tion und Adsorption an Pulver-Aktivkohle berichtet worden /Cla91/. In Frank-
reich werden heute zwei technische Anlagen zur Trinkwasseraufbereitung be-
trieben, die auf der Adsorption an pulverförmigen Adsorbentien in einem Ultra-
filtrations-Modul gründen (Cristal-Prozeß) /Cam98/. In diesem Prozeß beträgt
die Dosierung des Adsorbens weniger als 10 mg/l.
In der hier untersuchten Verfahrenskombination kann der Adsorbensverbrauch
wesentlich höher liegen. Der Hydrodynamik im Membranmodul kommt auf-
grund der im Bereich der NF ungewöhnlich hohen Feststoffbeladung eine
zentrale Bedeutung zu. Auf der einen Seite besteht die Gefahr, daß durch die
Scherkräfte der zweiphasigen Membranüberströmung die Standzeit der Mem-
bran durch Abrasion stark verkürzt wird. Auf der anderen Seite wirkt sich eine
Absenkung des Moduldurchsatzes, die eine naheliegende Lösung des Stand-
zeitproblems darstellt, in einem evtl. starken Abfall der Permeatleistung infolge
der Zunahme der Deckschichtdicke aus.
Prinzipiell stehen zur Lösung dieses Dilemmas zwei Strategien zur Verfügung.
Erstens, zur Vermeidung der Nachteile beim Betrieb der Anlage mit geringen
Membranüberströmungen müssen Maßnahmen zur diskontinuierlichen
Wiederherstellung des Permeatflusses identifiziert werden. Zweitens, im Be-
trieb der Membranstufe mit optimaler Überströmung kann die Permeatleistung
aufgrund des kontinuierlichen Abtrags der Deckschicht erhalten werden, so
daß besondere Reinigungsvorgänge evtl. entfallen würden.
Ablauf der Untersuchungen
Die Arbeit gliedert sich entsprechend Abb. 2.3 im wesentlichen in drei Blöcke.
Nach einer Präsentation von Grundlagen der NF bzw. Adsorption werden die
zentralen Ergebnisse der Laborversuche vorgestellt. Es werden nicht nur ge-
eignete Membranen und Module bestimmt, sondern auch die Auswirkungen
der Parameter Partikelgröße, -konzentration und Überströmgeschwindigkeit
auf das Trennverhalten der Membran quantifiziert.
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Einen beträchtlichen Umfang der Untersuchungen in diesem Stadium nehmen
die Anpassung und Optimierung von Spültechniken zur diskontinuierlichen
Deckschichtentfernung mittels druckloser Spülungen bzw. Luftblasenspülun-
gen ein. Die Möglichkeiten zur kontinuierlichen Entfernung der Partikelschich-
ten von der Membran mittels Scherkräften der zweiphasigen Membranüber-
strömung werden ebenfalls zunächst im Labormaßstab untersucht.
In den Laborexperimenten werden sowohl verschiedene synthetische Stoffsy-
steme als auch DSW eingesetzt. Während die Methoden zur Deckschichtablö-
sung aufgrund des hohen Foulingpotentials primär am Stoffsystem DSW un-
tersucht wurden, erfolgte beispielsweise die Analyse der Auswirkung der
zweiphasigen Membranüberströmung z.B. auf die Konzentrationspolarisation
mit wäßrigen Salzlösungen, da hier auf eine exakt identische Zusammenset-
zung der Stoffsysteme größter Wert gelegt werden muß.
Zur Beurteilung der Möglichkeiten und Grenzen der Adsorption wird durch die
Aufnahme von Adsorptionsisothermen und –kinetiken die Entnahme organi-
scher Abwasserinhaltsstoffe, u.a. auch bei erhöhten Konzentrationen, bewer-
tet.
Die optimalen Ergebnisse der Laborversuche werden im Anschluß auf den
Technikumsmaßstab übertragen. Die Technikumsversuche zeichnen sich
durch längere Versuchszeiten, größere Membranflächen und höhere Durch-
sätze aus. Im Rahmen dieser Experimente sollen die entscheidenden Ergeb-
nisse der Laborversuche möglichst praxisnah in einer semi-kontinuierlichen
Reinigung von DSW verifiziert werden. Eine besondere Bedeutung kommt der
Untersuchung der Auswirkungen der Prozeßparameter auf Permeatfluß, Or-
ganikkonzentration im Permeat und Permeatausbeute zu.
Auf Basis der Ergebnisse der Technikumsversuche wird eine Abschätzung
des Investitions- und Betriebsaufwands einer Anlage für einen konkreten An-
wendungsfall im technischen Maßstab vorgenommen. Ein Vergleich dieser
Betriebsanlage mit heute überwiegend zur Reinigung von DSW eingesetzten
Verfahren soll Aufschluß über das Marktpotential dieser Entwicklung geben.
Im letzten Block dieser Arbeit wird das Konzept einer Pilotanlage vorgestellt,
die als transportable Anlage vor Ort, z.B. auf einer Deponie, aufgestellt und
unter praxisgerechten Betriebsbedingungen erprobt werden kann. Dieser Be-
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trieb vor Ort zur Erfassung aller spezifischen betriebsbedingten Einflüsse ist
erforderlich, damit die notwendige Sicherheit für die Auslegung einer Betriebs-
anlage für den praktischen Anwendungsfall gewährleistet werden kann. Die
anhand dieser Vorgaben ausgelegte Anlage wird zur Zeit gebaut und steht in
absehbarer Zeit zur Verfügung.
Abschließend wird die Übertragbarkeit der hier erzielten Ergebnisse auf ande-
re hochbelastete und / oder schwer zu reinigende Abwässer abgeschätzt. Die
Untersuchungen für diese Abschätzungen werden nur im Labormaßstab
durchgeführt. Abb. 2.3 gibt einen zusammenfassenden Überblick über den
Aufbau dieser Dissertation. Im Anhang werden, sortiert nach den einzelnen
Kapiteln, Herleitungen von Gleichungen sowie zusätzliche Abbildungen auf-
geführt, die die gewonnenen Erkenntnisse zwar abrunden, ohne jedoch für
das Verständnis zwingend erforderlich zu sein.
14 2 Ziele und Umfang der Untersuchungen
Labormaßstab
Technikumsmaßstab
Adsorption
• Isothermen
• Kinetik
• Adsorption bei
erhöhten
Konzentrationen
Nanofiltration
• Membran- und Modulauswahl
• zweiphasiger Betrieb
• diskontinuierliche Deckschichtentfernung
(Luftblasenspülungen)
• kontinuierliche Deckschichtentfernung
(Scherkräfte der zweiphasigen Membran-
überströmung)
• Übertragung der Ergebnisse aus dem Labormaßstab
• Einfluß der Betriebsparameter auf Trennleistung
• Wirtschaftlichkeitsbetrachtungen
• Vergleich mit zur Zeit überwiegend eingesetzten Verfahren
Pilotmaßstab
• Übertragung der Ergebnisse aus
dem Technikumsmaßstab
• Auslegung einer Pilotanlage
Labormaßstab
Abschätzung der Übertragbarkeit
der Ergebnisse auf andere
schwer zu reinigende Abwässer
Kapitel 5, 6, 7
Kapitel 8, 9
Kapitel 4
Abb. 2.3: Ablauf der Untersuchungen
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3 Grundlagen
3.1 Nanofiltration
Bei der Nanofiltration (NF) erfolgt die Stofftrennung, ebenso wie bei allen Fil-
trationsprozessen, entsprechend Abb. 3.1 dadurch, daß mindestens eine
Komponente des zu trennenden Gemisches die Membran passieren kann,
während andere Komponenten mehr oder weniger stark zurückgehalten wer-
den.
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Abb. 3.1: Prinzipielles Trennverhalten einer Membran /Mel99/
Die NF ist, ebenso wie Umkehrosmose, Ultra- und Mikrofiltration, ein druckge-
triebenes Membranverfahren zur Aufarbeitung wäßriger und organischer Lö-
sungen. Bezüglich der Trenneigenschaften ist die NF zwischen Umkehrosmo-
se und Ultrafiltration einzuordnen /Mel99/. Umkehrosmose-Membranen tren-
nen Moleküle mit einer Molmasse über 100 g/mol vollständig ab und weisen
einen Salzrückhalt von über 98% auf. Bei der Ultrafiltration ist in der Regel für
Salze kein Rückhalt zu beobachten. Bedingt durch die Porengröße dieser
Membranen werden hier Moleküle erst oberhalb einer Molmasse von 1000
g/mol zurückgehalten.
NF-Membranen liegen mit ihrem Rückhaltevermögen zwischen den oben ge-
nannten Werten. Hohe Rückhalte werden oberhalb einer Molmasse von 300
g/mol (entspricht einer Molekülgröße von 1 nm) erzielt. Die transmembranen
Druckdifferenzen bei der NF liegen im allgemeinen zwischen 7 und 40 bar. Die
Positionierung der NF innerhalb der druckgetriebenen Membranverfahren hin-
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sichtlich transmembraner Druckdifferenz und abtrennbarer Partikel- bzw. Mo-
lekülgrößen ist in Abb. 3.2 illustriert.
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Abb. 3.2: Abgrenzung der Membranverfahren /Mel99/
Das zweite charakteristische Merkmal der NF, die ionenselektive Wirkung
der Membran, basiert auf im allgemeinen negativen Ladungsgruppen (z.B. –
OOH- oder –SO3H-Gruppen) an der Oberfläche bzw. in der Membran selbst,
die über elektrostatische Wechselwirkungen mehrwertige Ionen an der
Permeation hindern. Dabei werden mehrwertige Anionen stärker
zurückgehalten als mehrwertige Kationen /Mic85/, /Sch93/, /Bar/.
Durch das Ableiten der einwertigen Salze in das Permeat ist der Anstieg des
osmotischen Drucks bei der Aufkonzentrierung mittels NF deutlich geringer als
beim Einsatz der Umkehrosmose. Aus diesem Grund liegen die Betriebsdrük-
ke zur Erzielung identischer Permeatflüsse bei der NF deutlich geringer als bei
der Umkehrosmose. In Abb. 3.3 ist das idealisierte Trennverhalten von NF-
Membranen zusammengefaßt.
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Nanofiltration
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! mehrwertige Ionen
Abb. 3.3: Idealisiertes Trennverhalten von NF-Membranen
Sowohl organische als auch anorganische NF-Membranen sind kommerziell
verfügbar. NF-Anlagen mit organischen Membranen werden beispielsweise
zum Rückhalt organischer Verbindungen bei Permeation einwertiger Salze
eingesetzt. Zu den typischen Anwendungen organischer Membranen in
dieser Gruppe von Anwendungen gehören die
• Entfernung anthropogener Verunreinigungen (z.B. Pestizide und Herbizide)
aus Trinkwasser /Dur89/, /Wat89,/
• Entfärbung von Abwässern der Textil- und Zellstoffindustrie /Fri93/,
• Entsalzung von Molke bei Rückhalt der Lactose und des Proteins /Pep88/,
/Des/
• Entsalzung von tensidhaltigem Abwasser /Klu93/.
Exemplarische Anwendungen anorganischer Membranen im Bereich der
NF sind die
• Entfernung der Farbigkeit bei 80°C und pH 12-13 aus der Regenerations-
Lösung eines Ionentauschers in der Zuckerherstellung /Lio99/,
• Rückgewinnung eines Lösungsmittels (z.B. N-Methyl-pyrrolidon (NMP)
oder Furfural (heterocyclischer Aldehyd), etwa 100 g/mol) aus Schmieröl
(200 - 400 g/mol) nach einer Lösungsmittelextraktion zur Aromaten-
Entfernung und Verbesserung der rheologischen Eigenschaften /Lio99/,
und
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• CSB-Entfernung aus einem Abwasserstrom in der Papierbleiche bei T >
100°C und pH 3 - 12 mit Wiederverwendung des Permeats /Lio99/.
Allerdings liegt die Trenngrenze der bisher industriell eingesetzten, anorgani-
schen Membranen im oberen Bereich des NF-Spektrums. In jüngster Zeit
wurden anorganische Membranen entwickelt, die Moleküle mit einem Molge-
wicht um 600 g/mol abtrennen und kurz vor der Markteinführung stehen.
Deckschichtbildung
Bei Membranprozessen tritt als Folge der selektiven Wirkung der Membran
eine Aufkonzentrierung von Inhaltsstoffen der Rohlösung vor der Membran
auf. Die daraus resultierende Konzentrationspolarisation bewirkt bei festen
(ungelösten) Komponenten direkt eine Deckschichtbildung (Fouling). Im Fall
von gelösten Inhaltsstoffen beginnt die Schichtbildung erst nach Überschreiten
der Löslichkeitsgrenze (Scaling). Ebenso kann auch Fouling bedingt durch Mi-
kroorganismen auftreten (Biofouling).
Im allgemeinen ist das Verblocken einer Membran durch eine Deckschicht re-
versibel. Erforderliche Reinigungsprozeduren, zum Beispiel bei sauren oder
alkalischen pH-Werten, reduzieren allerdings die Anlagenverfügbarkeit. Eine
Übersicht über die bei der NF relevanten Deckschichtbildner gibt Abb. 3.4
/nach Pot81/.
kollodiales Fouling biologisches Fouling
! organische Kolloide
! kollodiale Kieselsäure
! Keime
! Bakterien
! Algen
Scaling
! CaSO4, BaSO4, SrSO4
! CaCO3
! SiO2
Deckschichtbildung
Abb. 3.4: Deckschichtbildner bei der NF /nach Pot81/
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Modultypen bei der NF
Der Wahl des Modultyps kommt insbesondere bei einer zweiphasigen Be-
triebsweise zentrale Bedeutung zu. NF-Membranen werden in der Regel in
Form von Flachmembranen in Platten-, Kissen- und Wickelmodule oder als
Schlauchmembranen in Rohrmodule eingebaut (Abb. 3.5). Die Modulbauform
des Hohlfaser- oder Kapillarmoduls ist im Bereich der NF nicht sehr weit ver-
breitet. Der Wickelmodul beispielsweise stellt zwar aufgrund seiner hohen
Packungsdichte eine spezifisch preiswerte Modulbauform dar, ist jedoch ten-
denziell anfälliger für eine Verblockung durch Partikel als zum Beispiel der
Plattenmodul.
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Abb. 3.5: Modultypen mit Flach- und Schlauchmembranen /Mel99/
Beschreibung des Stofftransports bei der NF
Der Stofftransport durch Membranen kann entweder rein empirisch, z.B. durch
Spline-Interpolation, oder mittels Stofftransportmodellen beschrieben werden.
Der Einsatz von Modellen, die auf physikalischen Grundlagen basieren, bietet
den Vorteil, daß eine Extrapolation von Versuchsergebnissen bezüglich Druck,
Temperatur und Konzentration über den in Pilotversuchen untersuchten Meß-
bereich hinaus möglich ist.
Bei der Aufarbeitung ionogener Lösungen mittels NF-Membranen treten elek-
trische Effekte auf, die durch die Festladungen der Membran bedingt sind.
Insbesondere das Rückhaltevermögen Ri
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wiF = Massenanteil der Komponente i (Feed)
wiP = Massenanteil der Komponente i (Permeat)
gegenüber ein- und zweiwertigen Anionen ist stark unterschiedlich. In der Ver-
gangenheit wurde eine Vielzahl von Modellen entwickelt, die es zumeist erlau-
ben, den Permeatfluß und das Trennverhalten der NF für binäre und ternäre
Salzlösungen zu beschreiben. Zu nennen ist hier vor allem die erweiterte
Nernst-Planck-Gleichung (Modell der mikroporösen Membran) /Sch64/,
/Dre72/, /Tsu91/. Die Beschreibung des Stofftransports mit diesen Modellen
setzt jedoch eine quantitative Kenntnis der Festionenkonzentration auf und in
der Membran voraus, die in der Regel nicht bekannt und auch nicht meßbar
ist. Selbst wenn sie bekannt wäre, enthielte das Modell bereits für binäre
Systeme sechs freie Parameter, deren Anpassung aus Experimenten nicht
sinnvoll wäre.
Im Fall wäßriger Lösungen von elektrisch neutralen, organischen Komponen-
ten können Fluß und Selektivität bzw. die Partialflüsse der NF, wie bei der
Umkehrosmose, mit dem erweiterten Lösungs-Diffusions-Modell (erw. LDM)
beschrieben werden. Das erw. LDM wurde aus dem LDM entwickelt, das sich
bei verdünnten Salzlösungen, wie sie bei der Gewinnung von Trinkwasser aus
Meer- und Brackwasser mittels Umkehrosmose vorliegen, als brauchbar er-
wiesen hat. Hierzu wurde ein zusätzlicher dritter Parameter, die Sorptionskon-
stante k, eingeführt. Zur Beschreibung des Sorptionsverhaltens der permeie-
renden Komponente in der Membran eignet sich im Fall organischer Kompo-
nenten am besten die Langmuir-Isotherme /Grö91/. Auf diese Weise wird die
Erfassung der Druckabhängigkeit des Wasserflusses und des Flusses der
gelösten Komponente ermöglicht. Das erw. LDM lautet unter Berücksichtigung
des van´t Hoff´schen Gesetzes für die Berechnung des osmotischen Drucks
verdünnter wäßriger Lösungen /Rau97/:
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m′′! : flächenspezifischer Permeatmassenstrom (Fluß)
k: Sorptionskonstante
wj: Massenbruch der gelösten Komponente
∆p: transmembrane Druckdifferenz
∆πw: transmembrane osmotische Druckdifferenz (Lösungsmittel)
∆πj: transmembrane osmotische Druckdifferenz (gelöste Komponente)
bw: Proportionalitätskonstante osmotischer Druck (Lösungsmittel)
bj: Proportionalitätskonstante osmotischer Druck (gelöste Komponente)
Dabei sind in den Modellparametern
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nur noch Größen zusammengefaßt, die im interessierenden Arbeitsbereich
näherungsweise als konstant angesehen werden können. Das erw. LDM ent-
hält damit im isothermen Fall fünf Parameter: A*, B*, k, bw und bj. Bei Berück-
sichtigung des Temperatureinflusses kommen zwei weitere Parameter hinzu.
Der Parameter A*, d.h. der den Lösungsmittelfluß beschreibende Parameter,
kann prinzipiell direkt aus einem einzigen Versuch mit reinem Wasser be-
stimmt werden, während die Proportionalitätskonstante bw sich aus der Mes-
sung der Gefrierpunktsabsenkung der Lösung gegenüber reinem Wasser er-
gibt. Damit verbleiben im isothermen Fall drei freie Parameter, die zum Bei-
spiel mittels einer Fehlerquadratanpassung an die Meßwerte ermittelt werden
können. Allerdings empfiehlt es sich, die Membrankonstante A* an die Meß-
werte im interessierenden Meßbereich anzupassen, um bei Extrapolationen
mit dem Modell über den Meßbereich hinaus grobe Fehleinschätzungen zu
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vermeiden.
3.2 Adsorption
Die Anreicherung eines Stoffes an der Grenzfläche einer benachbarten Phase
wird allgemein als Sorption bezeichnet. Findet die Anreicherung ausschließlich
an der Oberfläche statt, so spricht man von Adsorption. Die Adsorption ist ein
physikalisch-chemisches Trennverfahren, bei dem die zu entfernenden In-
haltsstoffe (Adsorptiv) der Flüssig- oder Gasphase entsprechend Abb. 3.6 an
der Oberfläche eines Feststoffes (Adsorbens) angelagert werden (im angela-
gerten Zustand wird das Adsorptiv Adsorpt genannt). Dabei stellt sich ein
thermodynamisches Gleichgewicht zwischen Adsorpt und Adsorptiv ein. Die-
ses Gleichgewicht ist dann erreicht, wenn keine Differenz mehr zwischen dem
chemischen Potential des Adsorptivs in der freien Lösung und dem im adsor-
bierten Zustand vorliegt. Die Geschwindigkeit mit der sich das Gleichgewicht
einstellt wird durch mehrere unterschiedliche Transportwiderstände bestimmt.
Abb. 3.6: Adsorption /Kie80/
3.2.1 Adsorbentien
Aktivkohle
Aktivkohle wird aus kohlenstoffhaltigen Rohstoffen wie Steinkohle, Braunkoh-
le, Holz und Torf, aber auch aus Nußschalen, Fruchtkernen und Holzabfällen
hergestellt. Das Grundprinzip der Aktivierung besteht darin, einen Teil der
flüchtigen Komponenten unter geeigneten Bedingungen abzubauen, wodurch
zahlreiche Poren, Spalten und Risse entstehen. Die auf die Masseneinheit be-
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zogene Oberfläche nimmt dadurch erheblich zu. Pulver-Aktivkohlen werden
überwiegend durch eine chemische Aktivierung unter Einsatz dehydratisierend
wirkender Mittel (z.B. Zinkchlorid) bei höherer Temperatur hergestellt, während
Aktivkohlegranulate und -formlinge vorwiegend mittels einer Wasserdampfak-
tivierung produziert werden /Kie80/.
Die Eigenschaften der Aktivkohlen können durch Auswahl der Rohstoffe, des
Aktivierungsverfahren, der zeitlichen Länge des Aktivierungsvorganges sowie
die Aktivierungsbedingungen gesteuert werden. Vom äußeren Erscheinungs-
bild unterscheidet man zwischen pulverförmiger Aktivkohle (Pulverkohle) mit
einer Körnung < 0,045 mm, körniger Aktivkohle (Kornkohle, Granulat) mit einer
Körnung 0,5 bis 4 mm und zylindrisch geformter Aktivkohle (Formkohle, Pel-
lets) im Bereich 0,4 bis 4 mm /Bre97/.
Aktivkohle zeichnet sich vor allem durch die ausgeprägte Struktur des inneren
Porensystems aus. Diese Poren werden nach der IUPAC-Norm in folgende
Größenklassen eingeteilt: Submikroporen (d < 0,4 nm), Mikroporen (0,4 nm <
d < 2 nm), Mesoporen (2 nm < d < 50 nm) und Makroporen (d > 50 nm)
/Kie80/. Für die Aufnahmefähigkeit einer Kohle spielen vor allem die kleineren
Mikroporen, in denen sich der Hauptteil der inneren Oberfläche befindet, eine
entscheidende Rolle, da auch die Größenordnung der zu adsorbierenden Mo-
leküle in diesem Bereich liegt. Hinsichtlich des Aktivitätsgrades werden die
Kohlen in einen niedrig (500 bis 800 m²/g), mittel (800 bis 1200 m²/g) und hoch
aktivierten Bereich (1200 bis 1500 m²/g) eingestuft /Bre97/. Die Aktivkohlen,
die zur Wasserreinigung eingesetzt werden, haben meist eine innere Oberflä-
che von 500 bis 1200 m²/g und zählen somit zu den Produkten des niedrig und
mittel aktivierten Bereiches.
Weitere Einteilungskriterien von Aktivkohlen können sein: Dichte (Schütt-,
Rüttel-, wahre Dichte), Wassergehalt, Aschegehalt oder Porenverteilung. Das
aber für die Praxis wichtigste Kriterium ist die Aufnahmefähigkeit des Adsor-
bens für ein bestimmtes Adsorptiv bzw. Stoffgemisch. Man spricht hier von der
sogenannten Beladbarkeit der Aktivkohle /Kie80/.
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Braunkohlenkoks-Staub (BKKS)
Braunkohlenkoks ist aufgrund seiner Verwandtschaft zu den Aktivkohlen viel-
seitig in zahlreichen Produktions- und Umweltverfahren einsetzbar, so z.B. in
der Abgasreinigung oder der Behandlung kommunaler oder industrieller Ab-
wässer (insbesondere Abwasser aus der Textilveredelung) /Fel92/, /Fel93/,
/Rei93/. In anderen Anwendungen wird Braunkohlenkoks als Energieträger,
Reduktionsmittel, zur Aufkohlung, Schlackenbehandlung oder Elektrodengra-
phitierung eingesetzt /Rei/.
Braunkohlenkoks wird nach dem Herdofenverfahren hergestellt. Dabei wird die
vorgetrocknete und zerkleinerte Braunkohle bei einer Temperatur von 950°C
und einer Verweilzeit von rund einer ¾ h auf einer langsam rotierenden Herd-
platte verkokt. Die von den flüchtigen Bestandteilen befreite Kohle, der Koks,
wird danach durch Siebung und Mahlung in ein Kornspektrum von null bis fünf
Millimeter fraktioniert. Man unterscheidet dabei die Produkte Fein- und
Feinstkoks sowie Koksstaub.
Der in den experimentellen Untersuchungen dieser Arbeit verwendete Braun-
kohlenkoks-Staub (BKKS) wird durch nochmaliges Erhitzen während eines
Mahlvorgangs aktiviert. Dieser "mahlaktivierte" BKKS erhält ähnlich gute Ad-
sorptionseigenschaften wie die gas- bzw. chemisch-aktivierten Aktivkohlen auf
Stein- oder Braunkohlenbasis. Der hier verwendete BKKS fällt in einer Breit-
fraktion mit Partikelgrößen zwischen 0 und 150 µm an. Der volumenbezogene
d50 beträgt 20 µm (Abb. A-3.1 und A-3.2 in Anhang A-3.1).
3.2.2 Beschreibung des Adsorptionsvorgangs
Zur Auslegung von technischen Adsorptionsprozessen ist eine genaue Kennt-
nis der Wechselwirkungen zwischen Adsorbens und Adsorptiv von zentraler
Bedeutung. Neben der Quantifizierung des Adsorptionsgleichgewichts mittels
Adsorptionsisothermen spielt hier die Beschreibung der Kinetik des Stofftrans-
ports eine bedeutende Rolle.
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Adsorptionsisotherme
Adsorptionsisothermen geben eine Korrelation für die Konzentration des Ad-
sorptivs in der Flüssigphase und der Konzentration auf dem Adsorbens im
stationären Zustand wider. Auf Basis dieses Phasengleichgewichts kann eine
erste Aussage über erreichbare Beladungen und mögliche Reinigungsgrade
getroffen werden.
Eine Vielzahl empirischer und semiempirischer Modelle ermöglicht eine Be-
schreibung des Adsorptionsgleichgewichts. Darüber hinaus unterscheiden sich
die Ansätze hinsichtlich der Anwendbarkeit auf Einstoff-, Mehrstoff- und Viel-
stoffgemische, die von sowohl bekannter als auch unbekannter Zusammen-
setzung sein können. Insbesondere variieren die Modelle in der Anzahl der
Parameter, die an experimentell bestimmte Adsorptionsisothermen angepaßt
werden müssen /Elt98/.
In der Praxis haben sich die Isothermendarstellungen nach Freundlich und
Langmuir, beides Isothermen für einen Leitparameter, bewährt. Nach der
ASTM-Norm werden pulverförmige Aktivkohlen mittels der Freundlich-
Isotherme verglichen. Ihre Bedeutung liegt überwiegend in der breiten An-
wendbarkeit auf verdünnte wäßrige Lösungen /Kie80/. Die zunächst rein empi-
risch ermittelte, jedoch auch theoretisch ableitbare Freundlich-Isotherme ba-
siert auf folgender Gleichung:
n
1
glckX ⋅= (3.5)
X: Beladung der Aktivkohle cgl: Gleichgewichtskonzentration
Die Parameter k und n sind temperaturabhängige Konstanten für das jeweilige
Adsorbens-Adsorptiv-Gemisch. In linearisierter Form lautet die Gleichung:
clog
n
1
klogXlog gl+= (3.6)
Diese Gleichung liefert in einem doppeltlogarithmischen Diagramm bei Auftra-
gung von X über cgl eine Gerade, was zu einer guten Auswertbarkeit der Ver-
suchsergebnisse führt. Im allgemeinen liegen jedoch Stoffgemische zur Ad-
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sorption vor, die meist unterschiedlich gut adsorbierbare Einzelstoffe enthal-
ten. Die Folge ist, daß die dazugehörigen Adsorptionsisothermen gekrümmt
verlaufen können /Son88/.
Einstoffisothermen mit mehr als zwei Parametern gestatten eine präzisere Be-
schreibung der gemessenen Adsorptionsisothermen. Zur Verfügung stehen
hier insbesondere die Toth-, Radke- und Prausnitz-Isotherme /Tot62/, /Rad72/.
Problematisch ist jedoch die Erhöhung der Anzahl der Parameter, die ange-
paßt werden müssen, ohne dabei das Verständnis für den Adsorptionsvorgang
zu fördern.
Abwässer, wie zum Beispiel Deponiesickerwasser, enthalten eine Vielzahl ad-
sorbierbarer Kontaminanten. Eine Erfassung aller Einzelkomponenten ist in
der Regel zu kostenintensiv. Abhilfe schafft hier die Erfassung von Summen-
parametern, wie zum Beispiel CSB (Chemischer Sauerstoffbedarf), TOC (total
organic carbon) oder DOC (dissolved organic carbon). Häufig reichen diese
Summenparameter zur hinreichend genauen Erstellung von Adsorptionsiso-
thermen aus. Derartige Pseudoeinstoffisothermen suggerieren ein wie bei Ein-
zelkomponenten auftretendes Adsorptionsverhalten. Tatsächlich läßt sich der
Verlauf gemessener Adsorptionsisothermen häufig mit guter Genauigkeit mit-
tels der Modelle für Einzelkomponenten, zum Beispiel der Freundlich- bzw.
Langmuir-Isotherme, beschreiben /Elt98/. Aus diesem Grund beschränkt sich
diese Arbeit im weiteren auf die Bestimmung der Parameter der Freundlich-
bzw. Langmuir-Isotherme. Hier wird zur Beschreibung des Adsorptionsverhal-
tens aus Gründen der einfachen und kostengünstigen Analyse auf den Leitpa-
rameter CSB zurückgegriffen.
Adsorptionskinetik
Neben der durch das Adsorptionsgleichgewicht bestimmten statischen Bela-
dungskapazität ist für die Dimensionierung von Adsorbern die Adsorptionski-
netik von entscheidender Bedeutung. Sie beschreibt die Abhängigkeit der Ad-
sorptionsgeschwindigkeit von den sie bestimmenden Transportvorgängen für
das Adsorptiv aus der freien Lösung an die Oberfläche und in die innere Po-
renstruktur des Adsorbenskorns. Diese Transportvorgänge lassen sich in fol-
gende Schritte unterteilen /Kie80/:
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1. Transport durch die das Adsorbens umgebende Flüssigkeit
2. Filmdiffusion: Diffusion durch einen das Adsorbenskorn umgebenden
Grenzfilm
3. Korndiffusion: Transport im Inneren des Adsorbenskorns durch Diffusion in
der Porenflüssigkeit (Porendiffusion) und / oder im bereits adsorbierten Zu-
stand entlang der inneren Oberfläche (Oberflächendiffusion)
4. Adsorption des Adsorptivs an der aktiven Adsorbensoberfläche
Da sowohl bei der Aufnahme der Adsorptionskinetik als auch in der hier vor-
gestellten Verfahrenskombination die Transportwege durch intensives Rühren
der Pulverkohle-Suspension verkürzt werden, spielt der Antransport der Ad-
sorptive an das Adsorbens nicht die entscheidende Rolle (ad 1).
Der eigentliche Adsorptionsvorgang, der die energetischen Wechselwirkungen
zwischen Adsorptiv und Adsorbens betrifft, wird in der Regel vernachlässigt,
da er deutlich schneller abläuft als der Stofftransport bis an die Phasengrenz-
fläche /Son88/ (ad 4).
Nach Durchdringen des Grenzfilmes erfolgt der Stofftransport im Adsorbens-
korn in den von außen zugänglichen Makro- und Mesoporen. Da die lichte
Weite der Poren ein Vielfaches des Adsorptivdurchmessers beträgt, spielen
verzögernde Zusammenstöße mit den Porenwandungen eine untergeordnete
Rolle. Während der durch das Konzentrationsgefälle initiierten Porendiffusion
stellt sich das Adsorptionsgleichgewicht mit den Poreninnenflächen ein. Die
Porendiffusion verliert in Flüssigkeiten nach einiger Zeit an Bedeutung, weil
mit dem Vordringen in feinere Mikroporen die Beweglichkeit der Adsorptivmo-
leküle durch Zusammenstöße mit den Porenwänden entscheidend behindert
wird (Knudsen-Diffusion) (ad 3).
Parallel zur Poren- und Knudsen-Diffusion verläuft die sogenannte Oberflä-
chendiffusion, bei der Adsorptmoleküle ohne Desorption an der Porenwand
entlang diffundieren. In Mikroporen, deren Durchmesser im Bereich der Ad-
sorptmoleküle liegen, ist diese Diffusionsart der einzige Transportmechanis-
mus. Nach Sättigung der Makro- und Mesoporen ist die Oberflächendiffusion
der geschwindigkeitsbestimmende Vorgang. Die Diffusionsgeschwindigkeit ist
vom Beladungsgradienten der Oberfläche abhängig. Die sehr langsam ablau-
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fende Oberflächendiffusion ist die Ursache für die häufig anzutreffende Beob-
achtung, daß offensichtlich erschöpfte Adsorber sich während einer Ruhepau-
se "erholen" (ad 3).
Besonders in Flüssigkeiten ist der Transportschritt der Filmdiffusion zu Beginn
des gesamten Adsorptionsprozesses geschwindigkeitsbestimmend. Bei relativ
kleinen Adsorptivmolekülen bleibt die Filmdiffusion über die gesamte Adsorpti-
onsdauer geschwindigkeitsbestimmend, da die nachfolgenden Transportme-
chanismen schnell ablaufen /Son88/ (ad 2).
In der hier betrachteten Verfahrenskombination kann im Verhältnis zu Fest-
bettadsorbern von relativ kurzen Kontaktzeiten zwischen Fluid und Adsorbens
ausgegangen werden. In Kapitel 4.6.1 wird experimentell nachgewiesen, daß
die Filmdiffusion bei kurzen Kontaktzeiten den geschwindigkeitslimitierenden
Transportschritt darstellt. Für den Fall, daß zusätzlich die Freundlich-
Isotherme eine Gerade darstellt (n = 1 in Gleichung 3.6) und die Adsorbens-
beladung nicht vernachlässigt werden kann, ist der Adsorptionsverlauf eine
Funktion der Parameter k (Freundlich-Parameter) und ka (modifizierter
Stoffübergangskoeffizient, Gleichung A-3.3 in Anhang A-3.2). Der zeitliche
Verlauf der Adsorptivkonzentration in der Lösung kann in diesem Fall durch
die folgende Gleichung abgebildet werden (Herleitung im Anhang A-3.2):
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c0: CSB-Anfangskonzentration k: Freundlich-Parameter
mK: Kohleeinwaage ka: modifizierter Stoffübergangskoeffizient
VL: Volumen der Lösung
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4 Untersuchungen im Labormaßstab
Da es bisher keine praktischen Erfahrungen mit der zweiphasigen Betriebs-
weise einer Nanofiltration (NF) gibt, war es erforderlich zunächst im Rahmen
von Laborversuchen, grundlegende Untersuchungen zur Ermittlung des Ein-
flusses der Parameter Partikelgröße, -konzentration und Membran-
Überströmgeschwindigkeit auf das Trennverhalten der NF-Membran durchzu-
führen. Darüber hinaus galt es, eine adäquate Membran bzw. einen geeigne-
ten Membranmodul für den hier geplanten NF-Einsatz zu identifizieren.
Aufgrund der verstärkten Deckschichtbildung auf der Membran als direkte
Konsequenz der Zugabe der Adsorbentien mußten verschiedene Methoden
zur kontinuierlichen und diskontinuierlichen Ablösung dieser Deckschichten
untersucht und miteinander verglichen werden. Bei der diskontinuierlichen
Membranreinigung handelt es sich beispielsweise um Luftblasenspülungen zur
periodischen Wiederherstellung des ursprünglichen Trennverhaltens der
Membran, während die kontinuierliche Deckschichtablösung auf die Ausnut-
zung der Scherkräfte der zweiphasigen Membranüberströmung zur Erhaltung
des Permeatflusses zielt.
Neben diesen isolierten Untersuchungen der NF im zweiphasigen Betrieb mit
Ausschaltung adsorptiver Effekte wurde die Adsorption bei Zulaufkonzentrati-
on des DSW und bei erhöhter CSB-Konzentration des NF-Retentats durch
Aufnahme von sowohl Adsorptionsisothermen als auch -kinetiken ebenfalls
getrennt betrachtet.
4.1 Allgemeine Grundsätze der Versuchsdurchführung
Qualitätskontrolle
Zur Überprüfung der Membranintegrität, des korrekten Einbaus in den Modul
sowie zur frühzeitigen Erkennung von Schäden der aktiven Schicht durch die
zweiphasige Überströmung wurde jede Membran nach Einbau, bzw. nach je-
dem Versuch mit Pulverkohle, einem Salztest unter standardisierten Bedin-
gungen unterzogen. NF-Membranen wurden mit 7,3 g/l Magnesiumsulfat-
Heptahydrat und die zu Vergleichszwecken herangezogenen Umkehrosmose-
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Membranen mit 1 g/l Natriumchlorid jeweils in wäßriger Salzlösung bei 20 bar,
25°C (+/- 1 K) sowie einem definierten Moduldurchsatz beaufschlagt. Ein ord-
nungsgemäßer Membranzustand ermöglicht bei NF-Membranen einen Rück-
halt für Leitfähigkeit von 90 - 95% (je nach Typ) und bei Umkehrosmose-
Membranen von über 98%.
Einfahreffekte wurden im Fall von Flachmembranen durch eine mindestens
24-stündige Wässerung in vollentsalztem Wasser vor Einbau verkürzt. Mem-
branmodule wurden bei Nenn-Durchsatz mit vollentsalztem Wasser etwa 12 h
mit geringem Druck gefahren.
Wurden die ursprünglichen Permeatflußleistungen deutlich unterschritten,
dienten chemische Reinigungsschritte (sauer bzw. alkalisch je nach Art der
Deckschicht) mit Produkten aus der Ultrasil-Serie zur Wiederherstellung der
ursprünglichen Trennleistung.
Wäßrige Salzlösungen
Während die Möglichkeiten der Deckschichtablösung aufgrund des hohen
Foulingpotentials primär am Stoffsystem Deponiesickerwasser (DSW) unter-
sucht wurden, erfolgte die Analyse der grundsätzlichen Auswirkung der zwei-
phasigen Membranüberströmung auf das NF-Trennverhalten mit wäßrigen
Salzlösungen (30 mmol MgSO4). Bei der Untersuchung des Ausmaßes der
Konzentrationspolarisation im zweiphasigen Betrieb muß beispielsweise auf
eine exakt identische Zusammensetzung des Stoffsystems, das im Gegensatz
zum DSW möglichst keine deckschichtbildenden Substanzen enthalten soll,
größter Wert gelegt werden.
Deponiesickerwasser (DSW)
DSW ist überwiegend eine Folge von Niederschlägen. In Deutschland ist im
Jahresmittel mit etwa 5 m³/(ha d) Sickerwasseranfall zu rechnen. Bei der An-
lagenbemessung bleibt jedoch zu berücksichtigen, daß in regenreichen Zeiten
die Mittelwerte kurzzeitig auch um den Faktor 3 - 4 überschritten werden kön-
nen. Beim Durchlauf des Niederschlagwassers durch den Deponiekörper wer-
den organische und anorganische Substanzen aus dem abgelagerten Abfall
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eluiert. Im DSW findet sich deshalb eine komplexe Fracht von Schadstoffen,
unter denen vor allem folgende Gruppen von Bedeutung sind:
• organische Inhaltsstoffe, gemessen über die Summenparameter CSB, AOX
und TOC,
• Stickstoff in Form von NH4
+ bzw. NH3 sowie
• Ionen, insbesondere HCO3
-, Cl-, SO4
2-, Na+, K+ und Ca2+.
Den jeweiligen durchschnittlichen Anteil dieser Schadstoffgruppen verdeutlicht
eine grobe Massenbilanz für DSW aus Hausmülldeponien in Abb. 4.1.1. Dabei
wird deutlich, daß der wesentliche Anteil im DSW auf die anorganischen In-
haltsstoffe entfällt.
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Abb. 4.1.1: Massenbilanz des Sickerwassers einer Deponie /nach Lin98/
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Der überwiegende Teil der Versuche in dieser Arbeit wurde mit DSW durch-
geführt. Starke Regenfälle können – wie bereits erwähnt - in Ausnahmefällen
zu einer merklichen Verdünnung des Sickerwassers führen. Die Leitfähigkeit
kann dann um bis zu 15% abnehmen. Hinsichtlich der Einstellung reprodu-
zierbarer Versuchsbedingungen stellt diese Tatsache zwar einen Nachteil ge-
genüber synthetischen – stets identisch zusammenstellbaren - Stoffsystemen
dar, dessen Einfluß auf die Ergebnisse jedoch zu vernachlässigen ist, da sich
die Art der Kontaminanten nicht wesentlich ändert. Entscheidend dagegen ist
hier die Tatsache, daß das Fouling-Potential des DSW, das primär die Ablage-
rungen auf der Membran beeinflußt, nicht mit einem synthetischen Stoffsystem
nachgestellt werden kann und gerade die Untersuchung der Techniken zur
Ablösung der Deckschichten von zentraler Bedeutung für die Praxistauglich-
keit des zu entwickelnden Verfahrens ist.
Das hier eingesetzte DSW wurde von der Deponie Alsdorf-Warden bezogen.
Hier wird entsprechend Abb. 4.1.2 nach einer biologischen Behandlung ein-
schließlich Denitrifikation und Nitrifikation die Biomasse per Ultrafiltration ab-
getrennt. Anschließend erfolgt die Reinigung in einer Umkehrosmose. Der
verbleibende Wasseranteil wird durch eine Eindampfung und Trocknung redu-
ziert /Kli95/.
Biologie UF RO
Eindampfung /
Trocknung
Reststoff
(95% TS)
RO-Permeat
(Indirekt-Einleitung)
Entnahme
Roh-DSW
Brüden
(Indirekt-Einleitung)
Entnahme
DSW
Abb. 4.1.2: Verfahrensschema der DSW-Reinigung der Deponie Alsdorf-
Warden
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Bei dem in dieser Arbeit verwendeten DSW handelte es sich – sofern nicht
anders vermerkt - um biologisch vorbehandeltes Sickerwasser (Permeat der
Ultrafiltration). Die Zusammensetzung des biologisch vorbehandelten und des
Roh-Sickerwassers ist in Tab. 4.1.1 zusammengestellt. Alle in dieser Arbeit
aufgeführten CSB-Konzentrationen wurden mit dem Küvettentest der Fa. Dr.
Lange durchgeführt (Genauigkeit +/- 50 mg/l).
Parameter Roh-DSW DSW Parameter Roh-DSW DSW
pH [-] 8,2 7,3 BSB5 [mg/l] 813 30
Leitfähigkeit
[µS/cm]
22.600 11.300 Cadmium
[mg/l]
0,006 n.b.
AOX [mg/l] 1,84 1,73 Chrom [mg/l] 0,33 n.b.
Nitrat-N [mg/l] 0,3 128 Kupfer [mg/l] 0,04 n.b.
Nitrit-N [mg/l] <0,01 0,5 Quecksilber
[mg/l]
<0,0001 n.b.
CSB [mg/l] 3.350 1.450 Nickel [mg/l] 0,18 n.b.
2,52 Blei [mg/l] 0,04 n.b.Ammonium
[mg/l]
1.200
Zink [mg/l] 0,14 n.b.
Tab. 4.1.1: Zusammensetzung des Roh-DSW bzw. DSW der Deponie Alsdorf-
Warden (Verfahrensschema in Abb. 4.1.2)
4.2 Membranauswahl
Die wichtigsten Kriterien, die eine adäquate Membran für den Einsatz in die-
sem Verfahren aufzuweisen hat, sind ihre Abrasionsbeständigkeit gegenüber
den Scherkräften der zweiphasigen Membranüberströmung sowie ihr hoher
Organik-Rückhalt bei Permeabilitäten auf möglichst hohem Niveau. Während
Angaben hinsichtlich Permeabilitäten bzw. Rückhalten – zumindest für einzel-
ne Anwendungen - prinzipiell der Literatur entnommen werden können, sind
Informationen über die mechanische Beständigkeit bei zweiphasiger Mem-
branüberströmungen nicht bekannt.
In deshalb durchgeführten Screening-Versuchen sind NF-Membranen – und
zum Vergleich auch Umkehrosmose-Membranen – in Testzellen auf ihren
CSB-Rückhalt für DSW bzw. ihre Permeabilität hin vermessen worden. Die
vielversprechendste Membran wurde in einem technischen Modul einer Prü-
fung bezüglich ihrer Abrasionsanfälligkeit unterzogen. Zusätzlich wurden ver-
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schiedene Modulbauformen auf ihre Eignung für einen zweiphasigen Betrieb
hin untersucht.
Die Testzellenversuche wurden bei einem Betriebsdruck von 40 bar bei 20°C
an einem Versuchsstand entsprechend Abb. 4.2.1 durchgeführt. Die Test-
strecke besteht aus drei Strängen, in denen jeweils zwei Testzellen reten-
tatseitig verbunden sind. Die Testzellen beherbergen auf einer Sintermetall-
platte aufliegende kreisrunde Membranen mit einer Fläche von 55 cm². Die
Membranen werden radial von außen nach innen überströmt. Aufgrund der
geringen Membranfläche sind die zu erzielenden Permeatvolumenströme im
Vergleich zu den vorgegebenen Feedvolumenströmen so gering, daß Feed-
und Retentatzustände als gleich angenommen werden können. Da zudem die
Druckverluste über alle Testzellen gleich gering sind, herrschen somit in der
gesamten Teststrecke identische Betriebsbedingungen. Es können hierdurch
drei Membrantypen gleichzeitig untersucht werden. Die Testzellen gewährlei-
sten eine ausreichende Überströmung der Membran (etwa 2,5 m/s), so daß
die Konzentrationspolarisation praktisch keine Rolle spielt. Die Versuche wur-
den mit biologisch vorbehandeltem Sickerwasser ohne Aufkonzentrierung im
Kreislaufbetrieb über 48 h gefahren.
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Abb. 4.2.1: Testzellen-Versuchsstand
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In das Screening wurden auch neuartige anorganische NF-Membranen aufge-
nommen, da diese eine höhere mechanische Beständigkeit mit der Aussicht
auf längere Standzeiten im zweiphasigen Betrieb aufweisen. Sie sind in der
Regel als Einzel- oder Mehrkanal-Monolithe verfügbar und wurden bei 15 bar
(= Maximaldruck, da Vorserienprodukt) in einem Modul-Teststand entspre-
chend Abb. 4.2.2 unter Versuchsbedingungen geprüft, die abgesehen vom
Betriebsdruck denen der Testzellenversuche entsprachen. Die Membranüber-
strömung betrug 2 m/s.
Kühlwasser
Probenentnahme
Probenentnahme
Abb. 4.2.2: Modul-Teststand
In Tab. 4.2.1 sind die in das Screening einbezogenen NF- bzw. Umkehrosmo-
se- (RO-) Membranen einschließlich der bei 40 bar, respektive 15 bar im Fall
der anorganischen Membranen, erzielten CSB-Rückhalte und Permeatflüsse
aufgeführt. Alle organischen NF-Membranen weisen eine negativ geladene
aktive Schicht auf.
Membran /Hersteller Typ bzw. Nr. CSB-Rückhalt [%] Permeatfluß [l/m²h]
Desal 3 SG (Osmonics) RO 1 99,16 44,01 @ 40 bar
Desal 3 SC (Osmonics) RO 2 99,46 33,44 @ 40 bar
ESPA 1 (Hydranautics) RO 3 94,53 94,57 @ 40 bar
ESPA 2 (Hydranautics) RO 4 98,48 83,46 @ 40 bar
FT 30 SW (Film Tech, Dow) RO 5 99,29 42,65 @ 40 bar
Romaco RO (k.A.) RO 6 99,36 39,93 @ 40 bar
PES 010 (Celgard) NF 1 89,59 102,41 @ 40 bar
LFC 1 (Hydranautics) NF 2 99,16 72,66 @ 40 bar
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Desal 5 DK (Osmonics) NF 3 99,57 52,42 @ 40 bar
Desal 5 DL (Osmonics) NF 4 99,29 78,04 @ 40 bar
Desal 5 HL (Osmonics) NF 5 98,92 67,76 @ 40 bar
NF 45 (Film Tech, Dow) NF 6 97,17 74,71 @ 40 bar
NF 90 (Film Tech, Dow) NF 7 99,19 55,90 @ 40 bar
Romaco NF (k.A.) NF 8 99,52 67,20 @ 40 bar
Membran 1 (k.A.) anorganische NF 1 96,8 11,07 @ 15 bar
Membran 2 (k.A.) anorganische NF 2 78,5 42,13 @ 15 bar
Membran 3 (k.A.) anorganische NF 3 92,4 13,62 @ 15 bar
Tab. 4.2.1: Getestete Membranen und Ergebnisse des Screenings
Zur Erleichterung der Auswertung sind in Abb. 4.2.3 die ermittelten CSB-
Rückhalte als Funktion der Permeabilitäten (Permeatfluß normiert auf die
transmembrane Druckdifferenz) aufgetragen. Auf diese Weise kann ein Ver-
gleich zwischen den verschiedenartigen Membrantypen durchgeführt werden.
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Abb. 4.2.3: CSB-Rückhalte und Permeabilitäten für DSW
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Den Meßwerten in Tab. 4.2.1 bzw. der Abb. 4.2.3 ist zu entnehmen, daß die
RO-Membranen eine annähernd homogene Gruppe bilden. Lediglich die
ESPA 1 und ESPA 2 stellen - als RO-Membranen für die Entsalzung von
Brackwasser, respektive Seewasser, konzipiert – mit ihren geringeren CSB-
Rückhalten einen Sonderfall dar.
Die organischen NF-Membranen – abgesehen von der NF 45 mit einem CSB-
Rückhalt von 97,2% - unterscheiden sich wenig hinsichtlich der CSB-Passage,
weisen jedoch bei den Permeabilitäten beträchtliche Unterschiede auf. Nicht
dargestellt ist das Ergebnis der PES 010, da diese nur einen CSB-Rückhalt
von deutlich unter 90% bei einer Permeabilität von 2,5 l/m²hbar erreichte. Die
Permeabilität der anorganischen Membranen 1 und 3 wurde mit Werten unter
1 l/m²hbar gemessen, das Rückhalte-Vermögen für CSB lag mit 92,4% bzw.
96,8% unter dem der organischen NF-Membranen. Für die anorganische
Membran 1 kann ein Rückhalt angegeben werden, der in etwa dem der NF-45
entspricht. Da die transmembrane Druckdifferenz bei der Untersuchung der
anorganischen Membranen mit 15 bar deutlich unter dem Betriebsdruck bei
der Vermessung der organischen (40 bar) lag, wird ein direkter Vergleich der
Rückhalte allerdings erschwert. Relativiert wird das schlechte Abschneiden
der anorganischen Membranen durch die Tatsache, daß ihre eigentlichen Vor-
züge nicht im Bereich der CSB-Abtrennung, bei den in diesem Verfahren zu
erwartenden vergleichsweise gemäßigten Betriebsbedingungen, zu finden
sind, sondern primär bei hohen Temperaturen bzw. pH-Werten und aggressi-
ven Medien.
Aufgrund des hohen CSB-Rückhalts (99,5%), des hohen Permeatflusses (67
l/m²h @ 40 bar) und der hohen Verfügbarkeit wurde die Membran Romaco-NF
in fast allen folgenden Untersuchungen eingesetzt. Zur detaillierten Eruierung
des Trennverhaltens der Romaco-NF wurde sie einer Variation der Mem-
branüberströmung (Abb. 4.2.4) und transmembranen Druckdifferenz (Abb. A-
4.1 im Anhang A-4.1) bei der Filtration von DSW unterworfen. Diese Versuche
wurden mit dem Offenkanalmodul (Abb. 4.3.4) am Modulteststand (Abb. 4.2.2)
durchgeführt. Die Membranüberströmung wurde zwischen 0,3 m/s und der
Nennüberströmung 1,5 m/s (entsprechend Abb. A-4.2 im Anhang A-4.1 3 bzw.
15 m³/h), der Druck zwischen 10 und 40 bar variiert.
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Exemplarisch wird in Abb. 4.2.4 die Abhängigkeit des Rückhalts für CSB und
Leitfähigkeit sowie des Permeatflusses von der Membranüberströmung bei 20
bar und 30°C dargestellt. Es handelt sich hier um Werte, die jeweils nach 2 h
Versuchszeit ermittelt wurden, so daß der Einfluß einer Deckschichtbildung
hier nahezu ausgeklammert wurde.
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Abb. 4.2.4: Trennverhalten der Membran Romaco-NF im Offenkanalmodul als
Funktion der Membranüberströmung
Der Rückhalt für CSB mit etwa 92% und für Leitfähigkeit mit ungefähr 20% ist
nahezu unabhängig von der Membranüberströmung. Offensichtlich müssen
beim Betrieb dieser Membran im Kissenmodul bei niedrigen Überströmge-
schwindigkeiten – insbesondere unter 0,6 m/s - lediglich beim Permeatfluß
Abstriche gemacht werden. Beispielsweise reduziert sich bei einer Mem-
branüberströmung, die nur 20% (0,3 m/s) der Nennüberströmung (1,5 m/s)
beträgt, der Fluß um etwa 30%. Gleichzeitig reduziert sich der Energiebedarf
der Umwälzpumpe um ungefähr 97% (Abb. A-4.3 im Anhang A-4.1)!
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Die Druckvariation hat ergeben, daß bei höheren transmembranen Druckdiffe-
renzen höhere Permeatflüsse und Rückhalte für Leitfähigkeiten zu erzielen
sind, während der CSB-Rückhalt druckunabhängig ist. Allerdings bringt eine
Druckerhöhung von 30 auf 40 bar nahezu keine Verbesserung des Permeat-
flusses (Abb. A-4.1 im Anhang A-4.1).
Dies bedeutet, daß bei einem Betrieb mit einer niedrigen Membranüberströ-
mung (z.B. 0,3 m/s) im Vergleich zu der Nennüberströmung (1,5 m/s) bei un-
veränderten Permeatqualitäten mit erhöhten Investitions- aber reduzierten Be-
triebsaufwendungen gerechnet werden kann. Ein derartiger Betrieb ist jedoch
nur möglich, wenn der gleichzeitig erhöhten Gefahr der Deckschichtbildung
durch geeignete Maßnahmen begegnet wird.
Konsequenz
• Die Membran Romaco NF ist auf Basis des Membranscreenings genauso
wie die Desal 5 DK für die CSB-Eliminierung aus DSW am besten geeig-
net. Aufgrund der hohen Verfügbarkeit wurde jedoch die Romaco NF für
fast alle folgenden Untersuchungen eingesetzt.
• Bei einem Betrieb mit reduzierten Membranüberströmungen muß im Ver-
gleich zu Nenn-Moduldurchsätzen von verringerten Permeatflüssen bei un-
verändert niedrigen CSB-Konzentrationen im Permeat ausgegangen wer-
den. Zudem sind hier aufgrund der erhöhten Fouling-Gefahr Maßnahmen
gegen eine übermäßige Deckschichtbildung notwendig.
4.3 Modulauswahl
Obwohl die Membran Romaco NF zur Zeit lediglich im Offenkanalmodul er-
hältlich ist, kann sie prinzipiell auch in andere (preiswertere) Modulkonstruktio-
nen eingebaut werden. Aus diesem Grund wurden verschiedene Modultypen
im Modul-Teststand (Abb. 4.2.2) hinsichtlich ihrer Verstopfungsneigung bei
Fahrweise mit einer Suspension untersucht.
Es wurden BKKS-Konzentrationen von bis zu 1 g/l eingestellt. Die Modul-
durchsätze entsprachen jeweils den Empfehlungen der Hersteller. Um frühzei-
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tig eventuelle Beschädigungen der Membran ausmachen zu können, wurden
die Versuche nicht mit DSW, das die Membran durch die schnelle Bildung ei-
ner Deckschicht schützen könnte, sondern mit wäßrigen Salzlösungen durch-
geführt. Bei einem Abfall des Rückhalts für die Leitfähigkeit auf unter 85% und
einem gleichzeitig deutlich erkennbaren Anstieg des Permeatflusses wurde die
Membran als beschädigt betrachtet. Der Abfall des Rückhalts der Leitfähigkeit
ist hier als Beginn der Abrasion und der Anstieg des Flusses als bereits ein-
getretene Zerstörung einzustufen. Auf diese Weise wurde vermieden, daß
durch eine Entfernung lediglich der negativen Festladungen (die nicht zwin-
gend einen verringerten Organik-Rückhalt zur Folge hat) und einen dadurch
verursachten reduzierten Rückhalt für zweiwertige Ionen die Membran bereits
disqualifiziert wurde.
In Abb. 4.3.1 ist eine Übersicht über die getesteten Membranmodule gegeben.
Detaillierte Informationen hinsichtlich des Aufbaus der einzelnen Module sind
unten (Abb. 4.3.2 – 4.3.4) präsentiert. Zusätzlich zum Offenkanalmodul (Mem-
bran: Romaco-NF) und zum Wickelmodul mit netzförmigem bzw. tubular
Feedspacer (Membran: Desal 5 DK) wurde ein Rohrmodul (Membran: NX
4505) aus zwei Gründen in die Modulauswahl einbezogen. Einerseits ist die im
Rohrmodul eingebaute Membran nicht als Flachmaterial verfügbar, anderer-
seits sollten auch Membranüberströmungen, die höher als 1,5 m/s (=
Nennüberströmung im Offenkanalmodul) sind, getestet werden.
Rohrmodul
Offenkanalmodul mit
Kissenmembranen
Wickelmodul
mit netzförmigem
Feedspacer
Wickelmodul
mit tubular
Feedspacer
Getestete
Membranmodule
Abb. 4.3.1: Getestete Modultypen
Wickelmodul mit netzförmigem Feedspacer
Der Membranabstand im hier verwendeten Wickelmodul mit netzförmigem
Feedspacer (2540-Modul) beträgt 28 mil (= 0,71 mm). Da der Druckverlust des
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Spiralwickelmoduls während der Versuche (900 l/h Moduldurchsatz) aufgrund
der zunehmenden Verblockung stark anstieg, ist dieser Modultyp für den hier
angestrebten Einsatz nicht geeignet.
Wickelmodul mit tubular Feedspacer
Da die Geometrie des Feedspacers einen bedeutenden Einfluß auf die Ver-
blockungsneigung eines Wickelmoduls hat, wurde ein Wickelmodul mit einem
tubular Feedspacer (2540-Modul) getestet. Der wellenförmige Spacer weist
eine Höhe von 70 mil (= 1,778 mm) auf, so daß in Verbindung mit dem Fehlen
von Totwassergebieten eine Verblockung aufgrund einer übermäßigen Sedi-
mentation der Pulverkohle nicht zu erwarten ist (Abb. 4.3.2). Bei diesem Modul
konnte zwar keinerlei Verblockung festgestellt werden, jedoch wurde hier die
Membran bei Nenndurchsatz (1,2 m³/h) beschädigt (Reduzierung des Rück-
halts für Leitfähigkeit).
Abb. 4.3.2: Wickelmodul mit tubular Feedspacer
Rohrmodul
Als Vertreter der Rohrmodule wurde das Modul 11 PEN 4505 der Firma Stork,
Friesland ausgewählt. Bei diesem Modultyp liegt die negativ geladene Mem-
bran (NX 4505) entsprechend Abb. 4.3.3 in Schlauchform auf der Innenseite
druckfester Rohre, die einen Durchmesser von 5,2 mm aufweisen. Konstrukti-
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onsbedingt weist der Rohrmodul keine Verblockungstendenz auf. Die hier ein-
gesetzte Membran hat sich in diesen Versuchen bei Nennüberströmung (2
m/s) als resistent gegenüber den Scherkräften der Pulverkohle-Suspension
erwiesen. Länger andauernde Experimente haben indes ergeben, daß die Ab-
rasionsfestigkeit auch dieser Membran bei Nennüberströmung nicht ausrei-
chend ist.
Membran
Druckrohr
Permeat
Retentat
Feed
Permeatkanal
Permeat
Abb. 4.3.3: Schematischer Aufbau eines Rohrmoduls
Offenkanalmodul mit Kissenmembranen
Die Kissenmembranen des Offenkanalmoduls (Kissenmodul) werden durch
Verschweißen von zwei Einzelmembranen mit einem dazwischenliegenden
Gewebevlies hergestellt. Die Membrantaschen sind über den gesamten Um-
fang geschlossen. Jeweils durch einen Feedspacer (Dicke = 2 mm, Höhe der
„Noppen“ = 1 mm) voneinander getrennt werden die 19 Membrantaschen im
Kissenmodul übereinander gestapelt (z.B. beim hier eingesetzten DTF-Modul
der Fa. Pall-Rochem). Es ergeben sich 38 Strömungskanäle (Höhe = 1 mm,
Breite = 80 mm) mit einem hydraulischen Durchmesser dH von
mm975,1
Umfang
tsflächeQuerschnit
4dH =⋅= (4.1)
Abb. 4.3.4 zeigt die Anordnung des Membrankissenstapels und die Strö-
mungsführung im Modul. Wesentliche Vorteile des Kissenmoduls sind die ge-
ringen Druckverluste und die geringe Verblockungsneigung. Die relativ geringe
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Packungsdichte des Moduls von etwa 400 m²/m³ ist allerdings als Nachteil
einzustufen. Daß die Membranfläche durch die Zahl der Kissenstapel im
Druckrohr variabel gestaltet werden kann, hat sich für den Betrieb im Labor-
maßstab als sehr praktisch erwiesen.
Die standardmäßig eingebaute Membran Romaco NF wies bei Nennüberströ-
mung (1,5 m/s) einen mit der Zeit leicht sinkenden Rückhalt für Leitfähigkeit
auf, ohne daß die Membran komplett zerstört wurde. In späteren Versuchen
hat sich gezeigt, daß bei einem Betrieb mit bis zu 50% der Nennüberströmung
keine Abrasion erfolgt (maximal getestete Betriebszeit: 3 Monate). Dieser Mo-
dul wurde in Verbindung mit der Romaco-Membran in den meisten Experi-
menten eingesetzt.
Abb. 4.3.4: Längs- und Querschnitt des eingesetzten Offenkanalmoduls
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Konsequenz
Der Offenkanalmodul mit der Membran Romaco NF ist hier der Modul der
Wahl und wird in nahezu allen Versuchen (Ausnahmen: Kap. 4.4 und Kap.
4.5.1) aus den folgenden Gründen eingesetzt:
• es wurde keine Verblockungsneigung festgestellt
• beim Betrieb mit maximal 50% der Nennüberströmung wurde keine Stand-
zeitverkürzung der Membran beobachtet (maximal getestete Betriebszeit: 3
Monate)
• in diesen Modul können alle kleb- oder schweißbaren Membranen einge-
setzt werden
• der Modul kann einfach zerlegt und die Membranen einer Sichtkontrolle
unterzogen werden
• die Membranfläche des Moduls kann ohne großen Aufwand den Erforder-
nissen angepaßt werden
Der Rohrmodul sowie der Wickelmodul mit tubular Spacer sind prinzipiell auch
für den zweiphasigen Betrieb geeignet. Wahrscheinlich muß auch bei anderen
Membranen bei einem Betrieb mit niedrigen Membranüberströmungen (maxi-
mal 50% der Nennüberströmung) nicht mit einer Verkürzung der Standzeit ge-
rechnet werden
4.4 Einfluß der zweiphasigen Membranüberströmung auf das
Trennverhalten
Auswirkung auf die Konzentrationspolarisation
In der Literatur wird dokumentiert, daß die Zugabe fluidisierter Partikel (z.B.
Glas-, Aluminiumoxid- oder Blei-Kugeln) nicht nur zu einer Reinigungswirkung
/Arz92/ sondern auch zu einem Abbau der Konzentrationspolarisation /Uni73/
und deshalb zur Erhöhung von sowohl Permeatfluß als auch Rückhalt (Abb. A-
4.5, A-4.6 im Anhang A-4.2) führen kann. Zur Klärung der Frage, ob fluidisierte
Pulverkohle zu einem Abbau der Konzentrationspolarisation beitragen kann,
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wurden Versuche mit einer wäßrigen Salzlösung (30 mmol/l MgSO4) bei 10
bar und 20°C im Rohrmodul durchgeführt (Fließbild des Modul-Teststands
siehe Abb. 4.2.2). Es wurde eine wäßrige Salzlösung vorgelegt, da hier eine
Deckschichtbildung durch DSW unerwünscht ist. Bei einer konstanten Pulver-
kohle-Konzentration von 0,5 g/l wurden drei verschiedene Korngrößen bzw. –
klassen der wäßrigen Salzlösung zudosiert:
• d50 = 15 µm (Norit SX Ultra),
• d50 = 30 µm (Norit W 35) und
• 45 µm < d < 200 µm (Adako Pica Picatif TE 50).
BKKS wurde in diese Untersuchungen nicht aufgenommen, da seine Breit-
fraktion (d50 = 20 µm, Abb. A-3.1 und A-3.2 in Anhang A-3.1) durch die Wahl
der obigen Kornklassen abgedeckt ist. Zusätzlich wurde die Membranüber-
strömgeschwindigkeit zwischen 0,5 m/s (Re = 2.550) und 3 m/s (Re = 15.300)
variiert. Meßtechnisch erfaßt wurden sowohl der Permeatfluß als auch der
Rückhalt für Leitfähigkeit. Beide Größen wurden jeweils unmittelbar vor (Meß-
punkte „ohne Kohle“) bzw. 10 min. nach Zugabe der Partikel (Meßpunkte „mit
Kohle“) doppelt bestimmt. Durch die Vermessung des Trennverhaltens 10 min.
nach der Kohledosierung besteht ausreichend Zeit für eine gute Vermischung
der Partikel in der Anlage, ohne bereits eine Beeinflussung des Membran-
trennverhaltens durch Deckschichtbildung zu riskieren.
Diese Versuche wurden im turbulenten Bereich durchgeführt. Allerdings kann
nur bei der niedrigsten untersuchten Membranüberströmung (0,5 m/s) am Mo-
dulausgang eine voll ausgebildete Strömung angenommen werden. Bei allen
anderen Betriebspunkten ist die Einlauflänge LE der Rohrströmung
( )Re056,059,0dLE ⋅+⋅= (4.2)
d: Durchmesser des einzelnen Membranrohrs (5,2 mm)
größer als die Länge des Moduls (1 m) /Sch92/. Exemplarisch sind in Abb.
4.4.1 die Ergebnisse für die Versuche mit der Aktivkohle-Fraktion d50 = 30 µm
dargestellt. Die Zugabe der anderen Fraktionen ergab ein qualitativ ähnliches
Resultat.
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Fluß: mit Kohle Fluß: ohne Kohle
Rückhalt: mit Partikel Rückhalt: ohne Partikel
Stoffsystem: 30 mmol/l MgSO4 PAC-Konzentration: 0,5 g/l, d50 = 30 µm
Überströmung: 0,5 - 3 m/s Versuchszeit: 10 min. nach Zugabe der Partikel
Druck: 10 bar Temperatur: 20°C Rohrmodul
Abb. 4.4.1: Einfluß der Partikeldosierung auf das Trennverhalten nach 10 min.
Versuchsdauer
Abb. 4.4.1 ist zu entnehmen, daß die Partikeldosierung innerhalb der ersten
10 min. keinen Einfluß auf das Trennverhalten der Membran hat. Es kann kei-
ne Erhöhung von Fluß oder Rückhalt beobachtet werden. Eine Reduzierung
der Konzentrationspolarisation findet demnach nicht statt, obwohl die Dicke
der laminaren Unterschicht der (voll ausgebildeten) turbulenten Rohrströmung
/Sch92/
8
7
Re62d
−
⋅⋅=δ (4.3)
δ: Dicke der laminaren Unterschicht d: Membrandurchmesser
für alle in Abb. 4.4.1 dargestellten Meßpunkte größer ist als der mittlere Parti-
keldurchmesser. Das gilt insbesondere, da es sich in fast allen Fällen um eine
nicht voll ausgebildete turbulente Strömung handelt.
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Die Versuche wurden ausgehend von 0,5 m/s mit sukzessive steigender
Membranüberströmung durchgeführt. Ab 3 m/s ist ein verringerter Rückhalt für
Leitfähigkeit bei ansteigendem Permeatfluß festzustellen (Abb. 4.4.1, Beginn
der Membranzerstörung infolge der Scherkräfte der zweiphasigen Strömung).
Eine weitere Anhebung der Überströmung führte zur völligen Zerstörung der
Membran (starker Anstieg des Permeatflusses).
Obwohl ein Abbau der Konzentrationspolarisation nicht explizit gemessen
werden konnte, muß in einem Übergangsbereich zwischen zu geringer (keine
Auswirkung, etwa 2,5 m/s) und zu hoher Membranüberströmung (Zerstörung
der Membran, etwa 3 m/s) eine Überströmung existieren, bei der die Konzen-
trationsüberhöhung vor der Membran reduziert wird.
Es konnte nicht geklärt werden, ob die geringe Dichte der Pulverkohle (Materi-
aldichte ρ = 2.200 kg/m³) oder der kleine Partikeldurchmesser die Verbesse-
rung des Trennverhaltens verhinderte. Versuche mit einer gröberen Fraktion
des BKKS (d50 = 400 µm) führten auch bei niedrigen Membranüberströmun-
gen zu einer raschen Zerstörung der Membran.
In Abb. 4.4.2 ist der Einfluß der Membranüberströmung bei der Anwesenheit
von Pulverkohle im Feed dargestellt. Es handelt sich hier um eine qualitative
Darstellung auf Basis der Ergebnisse in Abb. 4.4.1. Dabei ist zu beachten, daß
die Membranschädigung durch Abrasion Prozeßcharakter hat. Die angegebe-
nen Geschwindigkeiten sind demnach Maximalwerte, die bei längeren Ver-
suchsdauern kleinere Werte annehmen.
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Überströmung zu gering
• keine Auswirkung auf CP
• keine Schädigung
Übergangsbereich
• CP wird reduziert
• keine / leichte Schädigung
Überströmung zu hoch
Zerstörung der Membran
2,5 m/s 3 m/s Membranüberströmung
Abb. 4.4.2: Einfluß der zweiphasigen Membranüberströmung auf den Grad der
Konzentrationspolarisation (CP) im Rohrmodul bei geringen Partikelkonzen-
trationen
Konsequenz
• Die Standzeit der Membran im zweiphasigen Betrieb ist eine Funktion der
Parameter Form, Größe, Konzentration und Dichte der Partikel, Viskosität
des Stoffsystems, Membranüberströmung bzw. Schergradient, Modulgeo-
metrie, kumulierte Betriebsdauer sowie Fouling-Potential des Stoffsystems.
• Ein Abbau der Konzentrationspolarisation im Rohrmodul konnte (im turbu-
lenten Bereich) nicht beobachtet werden, obwohl die Dicke der laminaren
Unterschicht größer als der mittlere Partikeldurchmesser ist. Allerdings
muß in einem Übergangsbereich (zwischen 2,5 und 3 m/s) die Überströ-
mung hoch genug sein, um die Konzentrationspolarisation zu reduzieren
ohne bereits zu einer Zerstörung der Membran zu führen.
• Ein Einfluß der Partikelgröße im Bereich bis 200 µm konnte nicht festge-
stellt werden. Ein Einsatz des BKKS in seiner Breitfraktion von 0 bis 150
µm ist also möglich.
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Einfluß der Partikel-Konzentration auf das Trennverhalten
Prinzipiell ist bei Versuchsdauern oberhalb von 10 min. von einer Verschlech-
terung des Trennverhaltens der Membran bei einem zweiphasigen Betrieb
auszugehen. Grund hierfür ist die Ablagerung der Pulverkohle und Bildung ei-
ner Deckschicht. Parameter, die den Grad der Deckschichtbildung beeinflus-
sen können, sind die Membranüberströmung und die Feststoffkonzentration.
Zur Quantifizierung der Auswirkung dieser Parameter wurden Versuche mit
wechselnden BKKS-Konzentrationen in einer wäßrigen Salzlösung (30 mmol/l
MgSO4) bei 10 bar und 20°C im Offenkanalmodul (hydraulischer Durchmesser
des einzelnen Strömungskanals dH = 2 mm, Gleichung 4.1) am Modul-
Teststand (Abb. 4.2.2) durchgeführt. Die Partikel-Konzentration wurde im
Spektrum von 100 bis 1000 mg/l variiert, während die Membranüberströmung
in dieser Versuchsreihe sukzessive von 0,1 m/s (Re = 220) auf 1 m/s (Re =
2200, Abb. A-4.2 in Anhang A-4.1) angehoben wurde. Alle Meßpunkte befan-
den sich also im laminaren Bereich.
Der zeitliche Verlauf des Rückhaltevermögens bzw. Permeatflusses in Abhän-
gigkeit von der BKKS-Konzentration ist beispielhaft für die Membranüberströ-
mung 0,3 m/s in den Abb. 4.4.3 und 4.4.4 dargestellt. Die Zielgrößen Rückhalt
und Fluß sind normiert auf den Meßwert direkt vor der Kohlezugabe in den
Diagrammen aufgetragen.
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Stoffsystem: 30 mmol/l MgSO4 BKKS-Konzentration: 0,25 - 1 g/l
Überströmung: 0,3 m/s Versuchszeit: < 14 h
Druck: 10 bar Temperatur: 20°C Offenkanalmodul
Abb. 4.4.4: Einfluß der Partikelkonzentration auf den Salzrückhalt
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Es fällt primär auf, daß nach der Kohlezugabe zum Zeitpunkt t = 1 h die beiden
Größen Rückhalt und Fluß mit zunehmender Versuchszeit degressiv abneh-
men. Die Anwesenheit des fluidisierten BKKS wirkt sich also aufgrund der
Deckschichtbildung – und deshalb einer sukzessiv zunehmenden Konzentrati-
onspolarisation - nachteilig auf den Stofftransport an der Membran aus. Die
zeitlichen Verläufe von Fluß und Rückhalt bei höheren Membranüberströmun-
gen erscheinen qualitativ identisch, obwohl bei höheren Geschwindigkeiten
das Trennverhalten weniger stark durch die Sedimentation der Partikel beein-
trächtigt wird.
Konsequenz
• Unabhängig von der Partikelkonzentration und der Membranüberströmung
ist bei längeren Versuchszeiten (> 10 min.) eine Deckschichtbildung mit ei-
nem daraus resultierenden verschlechterten Trennverhalten als direkte
Folge der Zugabe der Pulverkohle zu beobachten.
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4.5 Deckschichtablösung zur Wiederherstellung bzw. Erhaltung des
Trennverhaltens
Die oben dargestellten Ergebnisse machen eindringlich deutlich, daß einer
Ablösung der Deckschichten von der Membran zur Aufrechterhaltung oder
Wiederherstellung des Trennverhaltens eine besondere Bedeutung zukommt.
Dies gilt insbesondere in Hinblick auf hohe Adsorbensdosierungen und niedri-
ge Membranüberströmungen, die zur Erzielung möglichst hoher Standzeiten
erforderlich sind. Abb. 4.5.1 verdeutlicht den Verschmutzungsgrad sowohl des
Moduls als auch der Membran durch Ablagerung der Pulverkohle nach einem
einwöchigen Kreislaufbetrieb mit DSW, einer Adsorbenskonzentration von 20
g/l und einer Membranüberströmung von 0,5 m/s im Offenkanalmodul.
Prinzipiell kann eine Ablösung der Deckschichten, bestehend aus dem Adsor-
bens und den zurückgehaltenen Abwasserinhaltsstoffen, kontinuierlich oder
diskontinuierlich erfolgen. Unter diskontinuierlicher Membranreinigung wird
hier eine periodisch durchgeführte Kombination aus drucklosen Spülungen
und Luftblasenspülungen verstanden. Ziel ist es, im Spülintervall bei reduzier-
tem Betriebsdruck eine Membranreinigung mittels Osmose und Scherkräften
einer - durch Eindüsung von Druckluft provozierten - beschleunigten Bewe-
gung der Wassersäule im Modul zu erreichen.
Eine kontinuierliche Membranreinigung ist prinzipiell systemimmanent solan-
ge eine zur Erzielung der Reinigungswirkung notwendige Mindestgeschwin-
digkeit überschritten und ein oberes Limit zur Verhinderung der Membranzer-
störung nicht überschritten wird. Abb. 4.5.2 illustriert die beiden alternativen
Strategien zur Membranreinigung.
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Strömungsrichtung
einzelne Membran-Kassette
im Offenkanalmodul
Membran-Stapel
in aufgeklappter Kassette
einzelnes
Membrankissen
Abb. 4.5.1: Verschmutzung des Moduls bzw. der Membran nach 1-wöchigem
Betrieb mit DSW und 20 g/l BKKS
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Membranreinigung
diskontinuierlich kontinuierlich
! Reinigung durch
" Osmose während druckloser 
     Spülungen (Kapitel 4.5.1)
" Scherkräfte infolge der durch 
     Lufteindüsung beschleunigten 
     Wassersäule (Kapitel 4.5.1)
! niedrige Membranüberströmungen
im Filtrationsintervall zulässig 
(etwa 0,3 m/s)
! Filtration muß zur Spülung 
unterbrochen werden
! höherer Netto-Energiebedarf infolge
der Lufteindüsung (etwa 0,2 
kW/Modul, Kapitel 5.2)
! höherer Investitions-, Wartungs- und
Reparaturaufwand
! größere Bauhöhe, da Module 
senkrecht angeordnet
! Reinigung durch
" Scherkräfte der Pulverkohle-
     Suspension (Kapitel 4.5.2)
! höhere Membranüberströmungen 
im Filtrationsintervall nötig (etwa 
0,6 - 0,8 m/s, Kapitel 4.5.2)
! Filtration muß zur Reinigung nicht 
unterbrochen werden
! geringere Investitionskosten, da 
Verfügbarkeit höher
! geringere Bauhöhe, da Module 
waagerecht angeordnet
Abb. 4.5.2: Alternative Strategien der Membranreinigung
In den folgenden Unterkapiteln werden die Erfolgsfaktoren dieser beiden Kon-
zepte zur Membranreinigung identifiziert und ihr Einfluß auf die Reinigungslei-
stung herausgearbeitet. Alle Versuche wurden mit dem senkrecht eingebauten
Offenkanalmodul durchgeführt.
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4.5.1 Diskontinuierliche Deckschichtablösung mittels Luftblasen- bzw.
druckloser Spülungen
In der Regel setzt sich eine Membran- bzw. Modulspülung aus mehreren Bau-
steinen zusammen. Zu diesen Bausteinen gehören die
• drucklose Spülung ohne Anhebung der cross-flow Geschwindigkeit: regel-
mäßige Reduzierung der transmembranen Druckdifferenz ohne Anhebung
des Moduldurchsatzes während der Spülung (DLoA),
• drucklose Spülung mit Anhebung der cross-flow Geschwindigkeit: regel-
mäßige Reduzierung der transmembranen Druckdifferenz mit gleichzeitiger
Anhebung des Moduldurchsatzes während der Spülung (DLmA),
• feedseitige Luftblasenspülung: Einblasen von Luft in den Zulauf des senk-
recht stehenden Membranmoduls (LSmA) und die
• permeatseitige Druckbeaufschlagung: Aufprägung eines Druckes auf der
Permeatseite mit daraus resultierender Ausdehnung der Membrankissen
(LSmP).
Diese Bausteine werden entsprechend der untenstehenden Abb. 4.5.3 zu
Spültechniken kombiniert. Während sich die ersten beiden Spültechniken
(DLoA bzw. DLmA) lediglich auf die drucklosen Spülungen (d.h. komplette Öff-
nung des Druckhalteventils, pSpülung = 2 bar) mit bzw. ohne Anhebung der
Membranüberströmung während des Spülvorgangs beschränken, ist in der
dritten Spültechnik (LSmA) der drucklosen Spülung mit Anhebung des Modul-
durchsatzes eine feedseitige Luftblasenspülung mit 5 Pulsen (pLuft = 5 bar für
jeweils 1 Sekunde) und jeweils 2 Sekunden Unterbrechung zwischen den Pul-
sen vorgeschaltet. Spültechnik Nummer vier (LSmP,mA) bedient sich zusätzlich
der vorgeschalteten permeatseitigen Druckbeaufschlagung (3 Pulse mit 0,5
bar Überdruck für jeweils 1 Sekunde mit jeweils 2 Sekunden Unterbrechung
zwischen den Pulsen).
Während die drucklosen Spülungen seit /Lin98/ im Bereich der NF dem Stand
der Technik zugerechnet werden können, wurden Luftblasen zur Membranrei-
nigung hier erstmalig bei diesem Membranverfahren angewendet. Hierzu wur-
den die für die Elektrodialyse entwickelten /Hab93/ und erfolgreich in der Ul-
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trafiltration angewendeten /Vos00/ Luftblasenspülungen auf die NF übertra-
gen.
Drucklose
Spülung
ohne
Anhebung
des cross-
flows
Drucklose
Spülung mit
Anhebung
des cross-
flows
Feedseitige
Luftblasen-
spülung
Permeat-
seitige
Druckbeauf-
schlagung
!
!
!
!
!
! !4 = LSmP,mAS
p
ü
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3 = LSmA
2 = DLmA
1 = DLoA
Abb. 4.5.3: Überblick über die eingesetzten Spültechniken
Der Ablauf der Spültechnik 4 (LSmP,mA) ist in Abb. 4.5.4 verdeutlicht. Nach Be-
endigung des Filtrationsintervalls und Einleitung der Membranspülung wird die
transmembrane Druckdifferenz reduziert und permeatseitig ein Druck aufge-
prägt. Durch die Ausdehnung des Membrankissens wird ein Anreißen der
Deckschicht auf der Membran provoziert. Die Lockerung der Deckschicht wird
durch eine Umkehrung des Stofftransports unterstützt. Nach einer fünf- bis
zehnsekündigen Entspannung des Kissens wird die Lösung der Deckschicht
durch die unter bestimmten Betriebsbedingungen einsetzenden Osmose (sie-
he unten) weiter vorangetrieben. Im Anschluß wird mittels einer Kombination
aus Luftblasen- und cross-flow-Spülung die Deckschicht von der Membran
möglichst vollständig gelöst und aus dem Modul ausgetragen. Der Effekt der
Luft-Flüssigkeit-Spülung beruht auf der Scherkraftwirkung der beschleunigten
Wassersäule im Modul. Diese Scherkraft bewirkt eine Ablösung der in den
vorhergehenden Spülschritten gelockerten Deckschicht.
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Filtration
Permeatseitige
Druckbeauf-
schlagung
Entspannung
Luftblasen-
spülung
Cross-flow-
Spülung
M embrankissenDeckschicht
Moduldurchströmung
FR
FP FA
FG
FH
DeckschichtoberflächeDeckschichtinneres
FR
FP
FH
FA
FG
Abb. 4.5.4: Ablauf der Spültechnik 4 (LSmP,mA) /nach Brü97/
Die Wirkungsweise der Spülungen kann folgendermaßen erklärt werden. Wie
in Abb. 4.5.4 schematisch dargestellt, greifen an einem Deckschichtpartikel im
Filtrationsintervall die in Richtung des Fluidstroms wirkende Reibungskraft FR
und Auftriebskraft FA sowie die Gewichtskraft FG an. Die Haftkraft FH und die
Anpreßkraft FP sind senkrecht zur Membran orientiert. Gewichts- und Auf-
triebskraft können in der Regel vernachlässigt werden. Unter der Haftkraft wird
die Summe aller interpartikulären Wechselwirkungen, insbesondere der elek-
trochemischen und der van-der-Waals-Kräfte, verstanden. Die Reibungskraft,
deren Maß die Wandschubspannung ist, resultiert aus dem Energieverlust der
Strömung längs zur Membran.
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Abgelagerte Partikel können nur durch die hydrodynamischen Kräfte des
Fluidstroms und die Rückdiffusion wieder der Kernströmung zugeführt werden.
Durch die Absenkung der transmembranen Druckdifferenz wird die Anpreß-
kraft verringert; die schnellere Durchströmung des Moduls bzw. das Einblasen
von Luft mit nachfolgender Pulsation der Wassersäule im Modul bewirkt eine
größere Schubspannung an den Oberflächenpartikeln der Deckschicht. In
Verbindung mit einer Verringerung der Kräfte senkrecht zur Membran können
so die Deckschichtpartikel abgetragen werden.
Die folgenden Parameter haben prinzipiell Einfluß auf die Deckschichtablö-
sung und werden in den folgenden Unterkapiteln untersucht:
• Höhe der osmotischen Druckdifferenz über der Membran
• Pulverkohle-Konzentration (Precoat-Effekt)
• Art der Spültechnik
• Anhebung der Membranüberströmung während der Spülungen
• Intervallänge zwischen den Spülungen
Einfluß der Differenz des osmotischen Drucks auf die Ablösung der Deck-
schicht
Zur Untersuchung des Einflusses der transmembranen Differenz des osmoti-
schen Drucks auf die Deckschichtablösung wurden verschiedene wäßrige
Salzlösungen (siehe Tab. 4.5.1) mit jeweils 1 g/l Pulverkohle versetzt. Die Pul-
verkohle-Deckschichten wurden mittels Luftblasenspülungen in Kombination
mit drucklosen Spülungen (Spültechnik 3, LSoP,mA) abzulösen versucht. Die
Versuche fanden bei einer transmembranen Druckdifferenz von 10 bar, einer
Temperatur von 22°C und einer Membranüberströmung von 0,1 m/s im senk-
recht stehenden Offenkanalmodul an der Laboranlage statt (Abb. 4.5.5). Per-
meat und Retentat wurden jeweils in die Vorlage zurückgeführt; es fand keine
Aufkonzentrierung statt.
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Abb. 4.5.5: Laboranlage
Der osmotische Druck einer wäßrigen Salzlösung kann mit der Gleichung
nach van’t Hoff berechnet werden /Mel99/:
TRcii ⋅⋅⋅ν=π (4.4)
νi = Anzahl der Ionen pro Molekül ci = molare Konzentration
R = allgemeine Gaskonstante T = Temperatur
Hieraus ergeben sich in Verbindung mit den gemessenen Werten für den
Salzrückhalt (siehe Abb. 4.5.6 und 4.5.7) die in Tab. 4.5.1 aufgeführten osmo-
tischen Druckdifferenzen ∆π für zwei der untersuchten Stoffsysteme.
Stoffsystem πF
[bar]
Salzrückhalt
[%]
πP
[bar]
∆π = πF  - πP
[bar]
0,0261 mol/l Na2SO4 1,92 85 0,29 1,64
0,0116 mol/l CaCl2 0,85 15 0,73 0,13
Tab. 4.5.1: Osmotische Druckdifferenzen
Abb. 4.5.6 zeigt, daß durch die 3 Luftblasenspülungen nach 0,75, 2,75 und
7,25 h der Permeatfluß bei den wäßrigen Salzlösungen mit Na2SO4 sprungar-
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tig zurück auf den Anfangswert steigt. Die gute Reinigungsleistung der Spü-
lung wird zudem durch den Wiederanstieg des Salzrückhaltes bei diesem
Stoffsystem bestätigt.
Während der Spülungen wird die transmembrane Druckdifferenz ∆p auf etwa
1 bar reduziert, so daß die Triebkraft (∆p - ∆π) insgesamt negativ wird (etwa –
0,6 bar). Permeat dringt mittels Osmose durch die Membran in den Feedkanal
und unterstützt die Ablösung der Deckschicht.
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Stoffsystem: 26,1 mmol/l Na2SO4 BKKS-Konzentration: 1 g/l
Überströmung: 0,1 m/s Versuchszeit: < 8 h Spültechnik 3
Druck: 10 bar Temperatur: 22°C Offenkanalmodul
Abb. 4.5.6: Negative Triebkraft (∆p - ∆π < 0) während der Spülung
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Stoffsystem: 11,6 mmol/l CaCl2 BKKS-Konzentration: 1 g/l
Überströmung: 0,1 m/s Versuchszeit: < 8 h Spültechnik 3
Druck: 10 bar Temperatur: 22°C Offenkanalmodul
Abb. 4.5.7: Positive Triebkraft (∆p - ∆π > 0) während der Spülung
In Abb. 4.5.7 fällt auf, daß sich die Deckschichten bei der wäßrigen Salzlösun-
gen mit CaCl2 schlecht bis gar nicht ablösen lassen. Aufgrund der geringen
transmembranen osmotischen Druckdifferenz bleibt selbst während der Ab-
senkung des Betriebsdruckes im Spülintervall die Triebkraft positiv (etwa 0,9
bar) und bewirkt weiterhin einen Stofftransport von der Feed- zur Permeatsei-
te.
Offensichtlich tragen die hohen Differenzen zwischen feed- und permeatseiti-
ger Salzkonzentration sowie die daraus resultierende negative Triebkraft wäh-
rend des Spülintervalls bei geringen Betriebsdrücken zur Deckschichtablösung
bei. Der Stofftransport wird umgekehrt (Osmose) und unterstützt die Scher-
kräfte an der Membranoberfläche beim Ablösen der Deckschicht.
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Einfluß der Zugabe von Pulverkohle auf die Reinigungswirkung (Precoat-
Effekt)
Da bei der Filtration von DSW die osmotische Druckdifferenz über der Mem-
bran mit 1,7 bar bei geringen und 4,6 bar bei hohen Ausbeuten deutlich über
der transmembranen Druckdifferenz in der Laboranlage während der Spülung
(1 bar) liegt, ist eine Unterstützung der Ablösung der Deckschichten von der
Membran durch Osmose während der Spülung zu erwarten. Zur Klärung der
Frage, ob die Pulverkohle einen Einfluß auf das Ablöseverhalten der Deck-
schichten habe, wurden Spülversuche mit periodischer Einleitung der oben
vorgestellten Spültechniken (Abb. 4.5.3) durchgeführt.
Bei dem eingesetzten Stoffsystem handelte es sich um unfiltriertes, biologisch
nicht vorbehandeltes DSW (Roh-DSW), das hinsichtlich des Fouling-Potentials
noch problematischer als DSW einzustufen ist. Da hier eine isolierte Betrach-
tung der Deckschichtablösung erfolgen sollte, so daß eine Triebkrafterhöhung
des Filtrationsprozesses durch eine adsorptive Entnahme der Organik vor der
Membran absolut unerwünscht war, wurde die Pulverkohle inertisiert. Hierzu
wurde das Adsorbens 72 h in Roh-DSW mittels eines Rührers in der Schwebe
gehalten.
Die Wirkung der Spültechniken bei der Filtration von Roh-DSW ohne Zugabe
des Adsorbens ist in Abb. 4.5.8 dargestellt. Bei den Spültechniken handelt es
sich um feedseitige Luftblasenspülungen mit und ohne permeatseitige Druck-
aufprägung (Spültechnik 4 bzw. 3). Die drucklosen Spülungen (Spültechnik 1
und 2) zeigten keine Wirkung. Als Referenz ist in Abb. 4.5.8 der Flußverlauf
ohne Anwendung einer Deckschichtablösung gezeigt. Die Membranüberströ-
mung im Filtrationsintervall betrug 0,1 m/s bei 10 bar Betriebsdruck und 23°C.
Zur Erhöhung der Vergleichbarkeit ist der Abfall des Permeatflusses (Normie-
rung auf den Versuchsbeginn) als Funktion der Zeit aufgeführt. Die korrespon-
dierenden absoluten Permeatflüsse sind Abb. A-4.7 in Anhang A-4.3 zu ent-
nehmen.
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Stoffsystem: Roh-DSW BKKS-Konzentration: 0 g/l Spültechnik 3, 4 bzw. ohne
Überströmung: 0,1 m/s Versuchszeit: < 7 h Spülintervall: 30 min.
Druck: 10 bar Temperatur: 23°C Offenkanalmodul
Abb. 4.5.8: Vergleich verschiedener Spültechniken - ohne Pulverkohle
Obwohl die Deckschichtablösung durch die Luftblasenspülung mit permeatsei-
tiger Druckaufprägung und Anhebung der cross-flow-Geschwindigkeit die ef-
fektivste Lösung darstellt, ist ein Absinken des Permeatflusses beim Stoffsy-
stem Roh-DSW (ohne Zugabe von Pulverkohle) nicht zu vermeiden. Trotz ne-
gativer Triebkraft (∆p - ∆π = -1,2 bar) im Spülintervall, reicht der Stoffstrom von
der Permeat- zur Feedseite nicht aus, um die Deckschicht abzulösen. Die
Deckschicht ist offensichtlich fest mit der Membran verbunden.
Identische Versuche mit Roh-DSW wurden mit Zugabe des (inertisierten) Ad-
sorbens BKKS in einer Konzentration von 1 g/l wiederholt. Die realisierten
Verläufe des normierten Permeatflusses sind in Abb. 4.5.9 präsentiert. Die
entsprechenden absoluten Permeatflüsse sind in Abb. A-4.8 in Anhang A-4.3
dargestellt.
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Stoffsystem: Roh-DSW BKKS-Konzentration: 1 g/l (inert) Spültechnik 2, 3, 4 bzw. ohne
Überströmung: 0,1 m/s Versuchszeit: < 7 h Spülintervall: 30 min.
Druck: 10 bar Temperatur: 23°C Offenkanalmodul
Abb. 4.5.9: Vergleich verschiedener Spültechniken - mit Pulverkohle
Abb. 4.5.9 zeigt, daß die feedseitige Luftblasenspülung nach einer per-
meatseitigen Druckbeaufschlagung (Spültechnik 4) den höchsten Verlauf des
Permeatflusses aufweist. Der Permeatfluß kann durch die Anwendung sowohl
der drucklosen Spülung (Spültechnik 2) als auch der zusätzlichen feedseitigen
Luftblasenspülung (Spültechnik 3) zwar periodisch angehoben werden, weist
jedoch nicht die Reinigungswirkung der Spültechnik 4 auf. Offensichtlich
kommt der Lösung der Deckschichten durch eine Weitung der Membrankissen
durch die permeatseitige Druckbeaufschlagung eine besondere Bedeutung zu.
Die permeatseitige Druckbeaufschlagung (transmembrane Druckdifferenz -0,5
bar) erhöht die negative Triebkraft während des Spülintervalls auf –1,2 bar und
ermöglicht eine effektive Ablösung der Deckschicht von der Membran.
Die Bestimmung des Integrals einer Ausgleichskurve ergab, daß der mittlere
Permeatfluß durch die Anwendung der Spültechnik 4 um 52% gegenüber dem
Referenzversuch „ohne Spülung“ in dem untersuchten Bereich bis zu 7 h an-
gehoben werden kann.
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Ein Vergleich mit den Flußverläufen in Abb. 4.5.8 ergibt, daß sich die Deck-
schichten bei Anwesenheit der Pulverkohle im Modul leichter ablösen lassen.
Offensichtlich hält die Pulverkohle die eigentliche, aus den zurückgehaltenen
Inhaltsstoffen des Sickerwassers bestehende, Deckschicht von der Membran
fern (Precoat-Effekt). Zusätzlich stellen die Deckschichten aufgrund der Einla-
gerung der Partikel einen geringeren hydraulischen Widerstand dar; die Pul-
verkohle fungiert demnach als Filterhilfsmittel.
Einfluß der Anhebung der Membranüberströmung während der Spülung
Es steht zu erwarten, daß neben der osmotischen Druckdifferenz über der
Membran die Höhe der Scherkräfte während der Spülung die Ablösung der
Deckschichten beeinflußt. Aus diesem Grund wurde die Membranüberströ-
mung jeweils bei einer Pulverkohle-Konzentration von 1 g/l während der Spü-
lung gegenüber dem Filtrationsintervall periodisch um 400% (von 0,1 auf 0,5
m/s) und um 40% (von 0,5 auf 0,7 m/s) angehoben sowie – aus Gründen der
Vollständigkeit – um 50% (von 1 auf 0,5 m/s) abgesenkt. Die übrigen Ver-
suchsbedingungen entsprachen denen der obigen Versuche. In Abb. 4.5.10 ist
der Verlauf der Permeatflüsse zusammenfassend dargestellt. Da die Mem-
branüberströmung einen Einfluß auf das Trennverhalten hat, sind hier abso-
lute Meßwerte aufgetragen.
Aus Abb. 4.5.10 folgt, daß die Wirkung der Luftblasenspülungen ganz ent-
scheidend von der Geschwindigkeitserhöhung während des Spülintervalls
gegenüber dem Filtrationsintervall abhängt. Falls während der Spülung die
Membranüberströmung nicht deutlich angehoben werden kann, ist nur eine
eingeschränkte Reinigungswirkung feststellbar. Die Scherkräfte während der
drucklosen Spülung mit einer Anhebung der Überströmung um mindestens
40% bewirken in den untersuchten Betriebspunkten eine gute Ablösung und
Austragung der Deckschichten.
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Filtration: 0,5 m/s
Spülung: 0,7 m/s
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Filtration: 1,0 m/s
Spülung: 0,5 m/s
Stoffsystem: Roh-DSW BKKS-Konzentration: 1 g/l (inert) Spültechnik 4
Überströmung: 0,1 – 1 m/s Versuchszeit: < 7 h Spülintervall: 30 min.
Druck: 10 bar Temperatur: 23°C Offenkanalmodul
Abb. 4.5.10: Einfluß der Geschwindigkeitserhöhung im Spülintervall
Einfluß der Intervallänge zwischen den Spülungen
Im Interesse einer maximalen Permeatmenge sollte das Filtrationsintervall
möglichst lang sein. Jedoch gestaltet sich die Ablösbarkeit der Deckschichten
mit größer werdendem zeitlichen Abstand zwischen den Spülungen als zu-
nehmend schwieriger. Abb. 4.5.11 verdeutlicht den Einfluß unterschiedlich
langer Filtrationsintervalle auf den Permeatfluß. Exemplarisch sind hier die
Flußverläufe für ein Filtrationsintervall von 30 min bzw. 1 h aufgeführt. Die üb-
rigen Versuchsparameter entsprechen denen der obigen Versuche. Die einge-
setzte Methode zur Membranreinigung ist Spültechnik 4.
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Stoffsystem: Roh-DSW BKKS-Konzentration: 1 g/l (inert) Spültechnik 4
Überströmung: 0,1 m/s Versuchszeit: < 7 h Spülintervall: 30, 60 min.
Druck: 10 bar Temperatur: 23°C Offenkanalmodul
Abb. 4.5.11: Einfluß der Länge der Spülintervalle
Deutlich ist hier eine bessere Reinigungswirkung bei kürzeren Filtrationsinter-
vallen zu erkennen. Eine Ausweitung des Abstands zwischen den Spülungen
bewirkt eine Verdichtung der Deckschichten, welche eine effektive Ablösung
selbst durch die Kombination permeatseitiger Druckbeaufschlagung und
feedseitiger Luftblasenspülung erschwert oder sogar verhindert.
Einfluß der Pulverkohle-Konzentration
Im Rahmen der folgenden experimentellen Untersuchungen wurde eine Varia-
tion der Adsorbens-Konzentration bei ansonsten unveränderten Versuchsbe-
dingungen durchgeführt. Ausgehend von einer Pulverkohle-Konzentration von
1 g/l wurde die Partikel-Dosierung auf 5 bzw. 10 g/l erhöht.
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Stoffsystem: Roh-DSW BKKS-Konzentration: 1, 5, 10 g/l (inert) Spültechnik: 4
Überströmung: 0,1 m/s Versuchszeit: < 7 h Spülintervall: 30 min.
Druck: 10 bar Temperatur: 23°C Offenkanalmodul
Abb. 4.5.12: Einfluß der Adsorbenskonzentration
In Abb. 4.5.12 ist zu erkennen, daß der Permeatfluß bei allen untersuchten
Adsorbens-Konzentrationen durch die Luftblasenspülung periodisch angeho-
ben werden kann. Der Fluß nimmt bei einem 30minütigen Filtrationsintervall
kontinuierlich ab. Er fällt um so deutlicher je höher die Adsorbenskonzentration
ist.
Der Precoat-Effekt bzw. die Wirkung der Pulverkohle als Filterhilfsmittel zeigt
sich erneut in der Tatsache, daß der Permeatfluß bei den Versuchen mit 1
bzw. 5 g/l Pulverkohle oberhalb des Permeatflusses liegt, welcher bei einem
Experiment ohne Adsorbenszugabe aufgenommen wurde (Abb. 4.5.8). Der
positive Effekt der Partikeldosierung hat innerhalb der untersuchten Konzen-
trationen ein Maximum bei 1 g/l BKKS (inert). Bei höheren BKKS-Dosierungen
erhöht sich die Dicke der Deckschicht mit nachfolgender Reduzierung des
Permeatflusses. Allerdings wird erst bei einer Adsorbens-Konzentration von 10
gl nach einer Versuchsdauer von beispielsweise 4 h das Flußniveau der parti-
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kelfreien Fahrweise erreicht. In Abb. 4.5.13 werden Werte aus den Abb. 4.5.8
und 4.5.12 zusammengefaßt.
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Stoffsystem: Roh-DSW BKKS-Konzentration: 0, 1, 5, 10 g/l (inert) Spültechnik: 4
Überströmung: 0,1 m/s Versuchszeit: 4 h Spülintervall: 30 min.
Druck: 10 bar Temperatur: 23°C Offenkanalmodul
Abb. 4.5.13: Einfluß der Adsorbenskonzentration nach 4 h
Konsequenz
• Spültechnik 4 – also die Kombination von permeatseitiger Druckbeauf-
schlagung, druckloser Spülung und Luftblasenspülung - zeigt die ausge-
prägteste Wirkung aller untersuchten Spültechniken.
• Eine negative Triebkraft während der Spülung unterstützt aufgrund der
Umkehrung des Stofftransports (Osmose) wirkungsvoll die Ablösung der
Deckschicht. Hierzu muß die osmotische Druckdifferenz größer als die zum
Zeitpunkt der Spülung herrschende transmembrane Druckdifferenz sein.
Eine permeatseitige Druckbeaufschlagung verstärkt den Stoffstrom von der
Permeat- zur Feedseite.
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• Die Pulverkohle ermöglicht bei der Filtration von Roh-DSW erst eine peri-
odische Deckschichtentfernung, da die Foulants des Roh-DSW durch den
Precoat-Effekt von der Membran ferngehalten werden, so daß die Ausbil-
dung einer durchgängigen Deckschicht verhindert wird. Zusätzlich führt ei-
ne Einlagerung der Partikel in die Deckschicht zu einer lockeren Struktur
mit einem geringen hydraulischen Widerstand (Funktion als Filterhilfsmit-
tel).
• Die Anhebung der Membranüberströmung während der Spülung ist auf-
grund der aufgebrachten Scherkräfte entscheidend für den Erfolg der Spü-
lungen verantwortlich.
• Längere Filtrationsintervalle bewirken eine Verdichtung der Deckschichten
und erschweren oder verhindern eine periodische Ablösung.
• Höhere Adsorbenskonzentrationen münden in einer erschwerten Ablösbar-
keit der Deckschichten und deshalb in geringeren Flüssen. Erst bei einer
Adsorbenskonzentration von 10 g/l wird das Flußniveau (beispielsweise
nach 4 h) der partikelfreien Fahrweise erreicht.
4.5.2 Kontinuierliche Deckschichtablösung durch Scherkräfte der zwei-
phasigen Membranüberströmung
Zur Klärung der Frage, ob die zweiphasige Membranüberströmung aufgrund
der Scherkräfte bei mittleren Moduldurchsätzen einen kontinuierlichen Abtrag
der Deckschicht ermöglicht, wurden grundlegende Versuche im Kreislaufbe-
trieb mit einem Rohrmodul (Modul 11 PEN 4505 der Firma Stork, Friesland)
durchgeführt. DSW wurde sowohl mit (1 g/l, inert) als auch ohne BKKS bei
verschiedenen Membranüberströmungen mit einer transmembranen Druck-
differenz von 10 bar bei 20°C im Kreislaufbetrieb filtriert. Um sicherzustellen,
daß eine Erhöhung des Permeatflusses bei zweiphasiger Betriebsweise ledig-
lich durch die Scherkräfte der Pulverkohle-Suspension, nicht jedoch mittels
Triebkrafterhöhung durch Adsorption verursacht wird, wurde die Pulverkohle
bis hin zum Gleichgewicht beladen und deshalb inertisiert. Die nach 48 h er-
zielten Permeatflüsse sind in Abhängigkeit der Membranüberströmung in Abb.
4.5.14 präsentiert.
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Stoffsystem: DSW BKKS-Konzentration: 1 g/l (inert) Versuchszeit: 48 h
Druck: 10 bar Temperatur: 20°C Rohrmodul
Abb. 4.5.14: Einfluß der Membranüberströmung (Werte nach 48 h)
Abb. 4.5.14 illustriert, daß durch die Zugabe (hier inertisierter) Pulverkohle bei
mittleren bzw. hohen Membranüberströmungen ein verbessertes Trennver-
halten erzielt werden kann. Die Scherkräfte der zweiphasigen Membranüber-
strömung verhindern ein übermäßiges Anwachsen der Deckschicht.
Da neben der Erreichung hoher Permeatflüsse insbesondere die Realisierung
hoher Permeatausbeuten
Feed
Permeat
m
m
!
!
=Φ (4.5)
zur Reduzierung der Aufwendungen zur Konzentratentsorgung das zentrale
Ziel bei der Abwasseraufbereitung ist, wurden Aufkonzentrierungsversuche mit
und ohne Zugabe von BKKS im Offenkanalmodul bei verschiedenen Modul-
durchsätzen durchgeführt. Die mit 2 g/l dosierte Pulverkohle wurde während
der Aufkonzentrierung nicht abgetrennt – die Verweilzeit der Adsorbentien be-
trug in Abhängigkeit von der erzielten Ausbeute 36 – 100 h. Die Mem-
branüberströmung wurde ausgehend von 0,3 m/s sukzessive erhöht. Versu-
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che mit mehr als 0,7 m/s Überströmung wurden nicht durchgeführt, da die hier
wahrscheinlich erzielbaren, über 95% liegenden Ausbeuten in unzulässigen
Konzentrationen (insbesondere AOX) des Permeats resultieren würden (Ka-
pitel 6).
Der Versuch mit der erzielten Ausbeute von etwa 95% wurde mehrfach reali-
siert. Eine Inertisierung der Pulverkohle wurde hier nicht durchgeführt, weil die
adsorptive Frachtentnahme und damit die Erhöhung der Triebkraft des Mem-
branprozesses unabhängig von der Membranüberströmung ist. Die höheren
Permeatflüsse bei zunehmenden Membranüberströmungen in Abb. 4.5.15
sowie die ansteigende Permeatausbeute in Abb. 4.5.16 sind deshalb auf den
zunehmenden Moduldurchsatz und somit auf die Scherkräfte der zweiphasi-
gen Membranüberströmung zurückzuführen. In Abb. 4.5.15 ist für den parti-
kelfreien Betrieb nur der Versuch mit der Membranüberströmung 0,7 m/s dar-
gestellt; die geringeren Membranüberströmungen (0,3 und 0,5 m/s) resultieren
in einem nahezu identischen Verlauf des Permeatflusses.
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Abb. 4.5.15: Einfluß der Membranüberströmung auf den Permeatfluß
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Stoffsystem: DSW BKKS-Verbrauch: 0, 2 g/l (aktiv) Offenkanalmodul
Druck: 30 bar Versuchszeit: 36 - 100 h (abh. von erzielter Ausbeute)
Temperatur: 22°C Überströmung: 0,3 – 0,7 m/s
Abb. 4.5.16: Einfluß der Membranüberströmung auf die Permeatausbeute
Bei niedrigen Membranüberströmungen (bis etwa 0,6 m/s) und daher geringen
Scherkräften der zweiphasigen Strömung auf die Deckschicht resultiert die
Anwesenheit der Adsorbentien offensichtlich in einer zusätzlichen Deckschicht
auf der Membran. Auch die triebkrafterhöhende Wirkung der feedseitigen Ad-
sorption kann die flußmindernde Auswirkung der zusätzlichen Deckschichtbil-
dung nicht kompensieren. Hier sind Maßnahmen zur diskontinuierlichen Deck-
schichtablösung gefordert. In einem mittleren Bereich (etwa 0,6 – 0,75 m/s)
stellt sich ein Gleichgewicht zwischen dem Antransport von Pulverkohle-
Partikeln sowie DSW-Inhaltsstoffen und dem Abtrag durch die Scherkräfte der
Pulverkohle-Suspension ein. Die Dicke der Deckschicht bleibt etwa konstant.
Der hier zur Erhöhung der Ausbeute führende Mechanismus ist eine Kombi-
nation aus aufgebrachten Scherkräften und der Wirkung der Pulverkohle als
Filterhilfsmittel und Precoat.
Bei einer weiteren Erhöhung des Moduldurchsatzes und deshalb Eintrag noch
höherer Scherkräfte (Membranüberströmung etwa > 0,8 m/s) wird die Deck-
schicht auf der Membran offenbar stärker abgetragen, als ein Antransport von
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Partikeln möglich ist, da hier die aktive Schicht der Membran nach kurzen Be-
triebszeiten zerstört werden kann.
Einflußfaktoren auf die Lage und Breite des Fensters, in dem eine wirkungs-
volle Kontrolle der Deckschichtdicke möglich ist, sind der Modultyp, das
Stoffsystem (insbesondere sein Fouling-Potential) sowie die Art und Konzen-
tration der Pulverkohle.
Konsequenz
• Die Scherkräfte der zweiphasigen Membranüberströmung, die bei mittleren
Membranüberströmungen (0,6 – 0,75 m/s) aufgebracht werden, stellen bei
der Filtration von DSW im Offenkanalmodul ein wirkungsvolles Mittel zur
Verbesserung des Trennverhaltens dar. Über diesem Bereich liegende
Membranüberströmungen führen zu einer Zerstörung der Membran.
• Die kontinuierliche Deckschichtentfernung resultiert in der Erzielung höhe-
rer Permeatflüsse und –ausbeuten, als dies im partikelfreien Betrieb der
Fall ist.
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4.6 Adsorption
Bisher wurde im Rahmen der isolierten Untersuchung der Nanofiltration (NF)
die Adsorption durch Inertisierung der Pulverkohle ausgeschaltet. Hierdurch
sollte eine als Folge der Adsorption von Kontaminanten und der dadurch be-
dingten Verringerung ihrer Konzentration auftretende Triebkrafterhöhung, die
bei der Reinigung eines Abwassers selbstverständlich erwünscht ist, vermie-
den werden. Nur dies gewährleistete die Beobachtung einer Verbesserung
des Betriebsverhaltens der NF, beispielsweise durch die Precoat-Wirkung der
Kohle, ohne durch eine adsorptive Frachtentnahme vor der Membran überla-
gert zu werden.
Zur Abschätzung der notwendigen Verweilzeit zur Frachtentnahme aus biolo-
gisch vorbehandeltem Deponiesickerwasser (DSW) in einer technischen Anla-
ge und zur Bestimmung der maximal möglichen Beladbarkeit des Adsorbens
wurden Adsorptionskinetiken bzw. –isothermen bestimmt. Zum Nachweis der
schnelleren und effizienteren Reduzierung der organischen Abwasserinhalts-
stoffe bei den durch die NF erhöhten Konzentrationen, wurde zusätzlich die
Dynamik der Organikelimination bis hin zum Gleichgewicht auch im NF-
Retentat bei erhöhten CSB-Konzentrationen untersucht. Hier wurde nicht nur
das preiswerte Adsorbens Braunkohlenkoks-Staub (BKKS), sondern auch eine
im Bereich der Reinigung von DSW häufig verwendete Aktivkohle in Pulver-
form (Poolkohle der Firma Carbotech, PAC /Car00/) zu Vergleichszwecken
eingesetzt. Die Korngrößenverteilungen beider Adsorbentien sind im Anhang
A-3.1 (Abb. A-3.1 und A-3.2) aufgeführt.
Die Versuche wurden jeweils im Becherglas (1 Liter) durchgeführt. Ein Ma-
gnetrührer mit – sofern nicht anders angegeben - in allen Experimenten gleich
hoher Drehzahl (400 U/min) sorgte jeweils für eine sehr gute Vermischung der
Adsorbentien mit dem Stoffsystem. Als Leitparameter zur Untersuchung der
Adsorption wurde wegen seiner schnellen und kostengünstigen Bestimmbar-
keit der CSB ausgewählt.
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4.6.1 Untersuchung des Stofftransports
In Kapitel 3.2.2 wurde dargelegt, daß bei der Betrachtung der Adsorptionski-
netik der Antransport des Adsorptivs durch die das Adsorbens umgebende
Flüssigkeit sowie die eigentliche Adsorption des Adsorptivs an der aktiven Ad-
sorbensoberfläche in der Regel nicht relevant sind /Son88/. Allerdings steht
nicht a priori fest, ob die Film- oder ob die Korndiffusion den geschwindigkeits-
limitierenden Transportschritt darstellt.
Aus diesem Grund wurden dynamische Adsorptionsversuche für eine Dauer
von bis zu 60 min. mit den Rührerdrehzahlen 160, 250 und 350 U/min als Pa-
rameter bei einer Kohleeinwaage von 50 g/l BKKS und demnach einem Mas-
seanteil der festen Phase von
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im Becherglas durchgeführt. Bei Suspendieraufgaben, in denen der Stoffüber-
gang im Vordergrund steht, ist hinsichtlich der minimal einzustellenden Rüh-
rerdrehzahl das Erreichen des sog. „1s-Kriteriums“ (Drehzahl ns) erforderlich
/Ver88/. Bei dieser Drehzahl, die auch Suspendierpunkt genannt wird, ver-
bleibt kein Partikel länger als 1 Sekunde in Ruhe. Die Suspendierdrehzahl ns
kann für Rührsysteme ohne Strombrecher durch folgenden Ansatz abge-
schätzt werden /Ver88/:
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d2: Rührerdurchmesser g: Erdbeschleunigung
dP: Partikeldurchmesser ρL: Dichte (Flüssigkeit)
cs, r, p: Konstanten ρP: Dichte (Partikel)
µ: Masseanteil der festen Phase
Da der Literatur keine Zahlenwerte für den hier eingesetzten Magnetrührer zu
entnehmen sind, wird die Suspendierdrehzahl für einen Schaufelrührer glei-
chen Durchmessers bestimmt. Für die hier vorliegenden Geometrieverhältnis-
se ergibt sich mit den folgenden Werten /Ver88/ für die Konstanten in Gl. (4.7)
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cs = 10 r = 0,2 p = 0,48
eine Suspendierdrehzahl in Höhe von ns = 158 1/min.. Bereits bei dieser Dreh-
zahl sind alle Partikel mit einem Durchmesser von kleiner als 0,5 µm (das sind
87% aller Partikel, Abb. A-3.2 im Anhang A-3.1) suspendiert und nicht länger
als 1 Sekunde in Ruhe.
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Abb. 4.6.1: Adsorptionskinetik mit der Rührerdrehzahl als Parameter
In Abb. 4.6.1 ist der Einfluß der Rührerdrehzahl auf die Dynamik der
Frachtentnahme deutlich zu erkennen. Mit steigender Rührerdrehzahl be-
schleunigt sich der Adsorptionsvorgang bis zu einer Kontaktzeit von etwa 30
min.. Da die Hydrodynamik keinen Einfluß auf die Transportvorgänge der
Korndiffusion – also die Poren-, Knudsen- und Oberflächendiffusion – hat, wird
offensichtlich die Filmdiffusion durch die höhere Rührerdrehzahl verstärkt und
der externe Stoffübergangskoeffizient βL,i erhöht. In Abb. 4.6.1 läßt sich der
externe Stoffübergangskoeffizient ablesen (ausführliche Herleitung im Anhang
A-4.3, Gleichungen A-4.1 – A-4.5):
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cCSB: CSB-Konzentration in der Lösung mK: Kohleeinwaage
cCSB,0: CSB-Konzentration in der Lösung bei t = 0 VL: Volumen der Lösung
aK: spezifische äußere Oberfläche des Adsorbens (BKKS: 0,5454 m²/g)
Der Stoffübergangskoeffizient βL,CSB wird also durch die Steigung der Kurve
der dynamischen Frachtentnahme bei Versuchsbeginn repräsentiert. Hieraus
ergeben sich die folgenden Stoffübergangskoeffizienten für das Stoffsystem
DSW und BKKS:
Rührerdrehzahl [U/min] Stoffübergangskoeffizient βL,CSB [m/s]
350 5,6344*10-8
250 4,5100*10-8
160 3,9233*10-8
Tab. 4.6.1: Ermittelte Stoffübergangskoeffizienten
Größere Stoffübergangskoeffizienten bei höheren Drehzahlen des Rührers
offenbaren, daß der Stofftransport bei kurzen Verweilzeiten (bis etwa 30 min.)
im Inneren des Korns von untergeordneter Bedeutung ist /Son88/. Vielmehr
limitiert hier bei der CSB-Entnahme aus DSW durch BKKS die Filmdiffusion
die Dynamik der Frachtentnahme. Eine Beschreibung der Adsorptionskinetik
für Kontaktzeiten bis etwa 30 min. gemäß Gleichung 3.7 ist demnach zulässig.
4.6.2 Adsorptionsisotherme
Die in die Bestimmung der Adsorptionsisothermen einfließenden Meßwerte
wurden nach einer Verweilzeit des Adsorbens im DSW von 72 h aufgenom-
men. Bei Kontaktzeiten über 72 h wurde grundsätzlich keine nennenswerte
zusätzliche Frachtentnahme festgestellt. Die Kohleeinwaagen betrugen in fast
allen Fällen 1, 5, 10, 20, 50 und 100 g/l.
Zur mathematischen Beschreibung des stationären Adsorptionsverhaltens
wurden die Modelle nach Freundlich (Gleichung 3.5) und Langmuir an die
Meßwerte angepaßt und die entsprechenden Modellparameter bestimmt. In
allen betrachteten Fällen konnten die experimentell bestimmten Gleichge-
wichtskonzentrationen bzw. –beladungen durch die Adsorptionsisotherme
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nach Freundlich wesentlich besser abgebildet werden. In Abb. 4.6.2 ist exem-
plarisch für BKKS und DSW die experimentell bestimmte Isotherme der an das
Modell nach Freundlich angepaßten (k = 0,122 und n = 0,891) gegenüberge-
stellt. Insbesondere im technisch interessanten Bereich zwischen den Gleich-
gewichtskonzentrationen 300 und 1300 mg/l liegt eine gute Übereinstimmung
vor.
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Abb. 4.6.2: Adsorptionsisotherme für DSW / BKKS
Abb. 4.6.3 zeigt eine Zusammenstellung der Adsorptionsisothermen für BKKS
bzw. PAC und DSW bzw. NF-Retentat. Das NF-Retentat stellt ein um den vo-
lumetrischen Faktor 5 mittels der Membran Romaco NF aufkonzentriertes
DSW dar (Ausgangskonzentration 8000 mg/l). Alle Isothermen weisen einen
mehr oder weniger stark ausgeprägten S-förmigen Verlauf auf. Allerdings kann
der Kurvenverlauf für die in diesem Verfahren relevanten Kohleeinwaagen
bzw. –verbräuche (wenige g/l bis etwa 50 g/l, entsprechend 300 bis 1300 mg/l
Gleichgewichtskonzentration bei DSW und 1800 bis 7700 mg/l bei NF-
Retentat) in erster Näherung in einer doppelt-logarithmischen Auftragung
durch eine Gerade beschrieben werden.
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Abb. 4.6.3: Adsorptionsisotherme für BKKS bzw. PAC und DSW bzw. NF-
Retentat
Durch die Adsorption an PAC sind bei beiden Stoffsystemen nicht nur deutlich
geringere Gleichgewichtskonzentrationen, sondern vor allem auch höhere
Beladungen des Adsorbens (bis zu Faktor 3) möglich. So beträgt die Gleich-
gewichtskonzentration bei DSW (Ausgangskonzentration 1660 mg/l) für eine
Kohleeinwaage von 10 g/l bei Verwendung von PAC 390 mg/l, während bei
einem identischen Verbrauch von BKKS 1130 mg/l CSB in der Lösung ver-
bleiben. Die erzielte Beladung bei PAC ist hier mit 124 mgCSB/gPAC mehr als
doppelt so hoch wie der korrespondierende Wert beim BKKS (53 mgCSB/gBKKS).
Während bei DSW die Adsorptionsisothermen für BKKS und PAC nahezu
parallel verlaufen, weist die Isotherme für BKKS beim aufkonzentrierten DSW
(NF-Retentat) eine signifikant höhere Steigung auf. Hier ist im Vergleich zu
PAC, die eine dreifach größere innere Oberfläche aufweist, eine wesentlich
eingeschränktere CSB-Entnahme zu verzeichnen. Beispielsweise kann durch
eine Dosierung von 10 g/l PAC die CSB-Konzentration fast halbiert (4200
mg/l) und eine Beladung von 380 mgCSB/gPAC erzielt werden. Bei Einsatz von
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BKKS kann der CSB im NF-Retentat lediglich um 18% auf 6600 mg/l bei einer
Ausnutzung des Adsorbens von 140 mgCSB/gBKKS reduziert werden.
4.6.3 Adsorptionskinetik
Die Adsorptionskinetik wurde für die Kohleeinwaagen 1, 5 und 10 g/l für so-
wohl DSW als auch NF-Retentat bis zu einer Kontaktzeit von 3 h bestimmt. Da
die Adsorptionsisothermen im technisch interessanten Bereich in erster Nähe-
rung in einer doppelt-logarithmischen Auftragung durch eine Gerade angenä-
hert werden können (Abb. 4.6.3) und zusätzlich die Filmdiffusion den ge-
schwindigkeitslimitierenden Transportschritt darstellt (Kapitel 4.6.1), kann die
mathematische Beschreibung der dynamischen Frachtentnahme durch Glei-
chung 3.7 erfolgen. Dieses Modell berücksichtigt unter anderem die temporäre
Beladung des Adsorbens. In Abb. 4.6.4 ist für die Frachtentnahme durch 10 g/l
BKKS der Nachweis erbracht, daß sich dieses Modell in guter Näherung an
die gemessene Adsorptionskinetik anpassen läßt. Für alle anderen unter-
suchten Fälle ist die Genauigkeit der Anpassung ähnlich gut.
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Abb. 4.6.4: Adsorptionskinetik für DSW / BKKS (10 g/l)
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Grundsätzlich gilt, daß beim Einsatz von BKKS die erste halbe Stunde Kon-
taktzeit für die Frachtentnahme entscheidend ist (das ist entsprechend Kapitel
4.6.1 auch der Bereich, in dem die Filmdiffusion den Stofftransport limitiert).
Danach findet keine entscheidende CSB-Entnahme mehr statt (Abb. 4.6.5).
PAC hingegen ermöglicht insbesondere für Adsorbenskonzentrationen von 5
und 10 g/l auch nach den ersten drei Stunden Kontaktzeit eine weitere Frach-
treduzierung (Abb. 4.6.5 i.V.m. Abb. 4.6.3). Beispielsweise kann bei einer Do-
sierung von 1 g/l PAC die Konzentration in der Lösung von 1220 mg/l nach
drei Stunden auf die Gleichgewichtskonzentration von 1100 mg/l nach 72
Stunden reduziert werden. Es kommen zwei Erklärungen für das bessere Ad-
sorptionsverhalten der PAC in Frage. Einerseits ermöglicht die um den Faktor
drei im Vergleich zu BKKS größere innere Oberfläche einen Transport der Ad-
sorptmoleküle per Diffusion in das Innere des Korns. Andererseits weist das
eingesetzte PAC trotz des im Vergleich zu BKKS identischen d50 (= 20 µm, auf
das Volumen bezogen) einen Anteil größerer Partikel auf. 13,7% des gesam-
ten Volumens der PAC fällt auf Partikel mit einem Durchmesser von größer als
100 µm; der korrespondierende Anteil bei BKKS beträgt nur 2,3%.
Während BKKS offensichtlich nur die leichter adsorbierbaren DSW-
Inhaltsstoffe entfernt, wird durch den Einsatz von PAC auch ein Teil des
schwerer adsorbierbaren CSB entfernt. Eine Zusammenstellung der vermes-
senen Adsorptionskinetiken (1, 5 und 10 g/l) für DSW und PAC bzw. BKKS ist
in Abb. 4.6.5 dargelegt.
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Abb. 4.6.5: Adsorptionskinetik für BKKS / DSW und PAC / DSW mit der Ad-
sorbenskonzentrationen als Parameter
Die nach einer Kontaktzeit von 1,5 h (entspricht etwa der Verweilzeit in einer
technischen Anlage zur DSW-Reinigung, Kapitel 6) in der Lösung verbleiben-
den Konzentrationen sind bei einer Dosierung von 1 g/l beim Einsatz von
BKKS um 18% höher als bei PAC, das deshalb etwa 70% höher beladen ist.
Bei einer zehnfachen Konzentration des Adsorbens liegen nach 1,5 h jedoch
die CSB-Konzentrationen bei Verwendung von BKKS um über 80% höher als
im Fall der PAC! Hier kann, entsprechend Abb. 4.6.6, die PAC etwa doppelt so
hoch wie der BKKS beladen werden.
Bei einer Adsorption auf erhöhtem CSB-Niveau im Retentat der NF – es han-
delt sich hier um auf das Volumen bezogen fünffach aufkonzentriertes DSW –
kann entsprechend Abb. 4.6.7 ebenfalls von einer schnellen Frachtentnahme
ausgegangen werden. Für BKKS ist eine Kontaktzeit von 0,7 h ausreichend.
Bei Einsatz von 5 und 10 g/l PAC findet auch nach 3 h noch eine geringe
CSB-Reduktion statt.
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Ähnlich wie beim DSW ist auch beim NF-Retentat die nach 1,5 h erzielbare
Beladung der PAC um den Faktor 1,3 bis 2,6 größer. Insbesondere bei hohen
Adsorbensdosierungen ist die in der Lösung verbleibende CSB-
Konzentrationen beim Einsatz des BKKS deutlich höher (z.B. um 60% für 10
g/l Adsorbensverbrauch).
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Abb. 4.6.8: CSB-Konzentration des NF-Konzentrats bzw. Beladungen des Ad-
sorbens nach einer Kontaktzeit von 1,5 h
Die oben dargestellten Adsorptionskinetiken (Abb. 4.6.5 und 4.6.7) wurden im
Becherglas, d.h. bei einer idealen Verteilung des Adsorbens im Sickerwasser,
aufgenommen. Da jedoch für eine Anlagenauslegung die Dynamik der Ad-
sorption in einem technischen Rührbehälter entscheidend ist, wurden Adsorp-
tionskinetiken auch in der Versuchsanlage bestimmt (Ort der Probenentnahme
siehe Abb. 4.5.5). In Abb. 4.6.9 ist exemplarisch das Ergebnis für eine Adsor-
bensdosierung von 1 g/l BKKS gezeigt. Bei der gerührten Vorlage handelte es
sich hier um einen 1 m³ Behälter in Würfelform mit einem standardmäßigen,
schnellaufenden Propellerrührer. Zur Erzielung einer axialen Förderung wurde
der Behälter mit einem Leitrohr versehen. Hierdurch wurden die Verhältnisse
in einem technischen Rührbehälter mit Schrägblattrührer (siehe Kapitel 6)
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besser abgebildet und die Fluidisierung der zugegebenen Pulverkohle verbes-
sert.
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Abb. 4.6.9: Adsorptionskinetik für DSW / BKKS (1 g/l) in Versuchsanlage und
Becherglas
Abb. 4.6.9 zeigt, daß in der gerührten Vorlage der Versuchsanlage zwar eine
gute, aber offensichtlich nicht dieselbe ideale Vermischung von Adsorbens
und DSW wie im Becherglas erzielt wurde. Für Zeiten unter 0,3 h verläuft die
Frachtentnahme in der Versuchsanlage etwas langsamer als im Becherglas
ab. Allerdings bleibt der Unterschied in der Adsorptionskinetik für Zeiten ober-
halb von 0,3 h marginal. Nach 3 h beispielsweise wurde der CSB auf 85%
(Becherglas) bzw. 87% (Anlage) des Ausgangswerts reduziert.
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Konsequenz
• Die CSB-Entnahme durch BKKS aus DSW wird durch die Filmdiffusion li-
mitiert.
• Im Gleichgewicht sind mittels PAC nicht nur deutlich geringere Gleichge-
wichtskonzentrationen als beim Einsatz von BKKS, sondern vor allem auch
höhere Beladungen des Adsorbens möglich (bis zu Faktor 3).
• Beim BKKS ist für DSW nach 0,5 h und für NF-Retentat nach 0,7 h im un-
tersuchten Bereich keine weitere signifikante Frachtentnahme festzustellen.
PAC ermöglicht auch nach 3 h insbesondere bei hohen Adsorbensdosie-
rungen noch eine weitere CSB-Reduzierung.
• Nach einer technisch relevanten Kontaktzeit von 1,5 h ist beim DSW die
Beladung der PAC um den Faktor 1,3 – 2,6 höher als bei BKKS. Bei er-
höhten CSB-Konzentrationen im NF-Retentat ist PAC 1,3- bis 2,6-fach hö-
her beladbar als BKKS.
4.6.4 Einfluß der Aufkonzentrierung auf den wirtschaftlichen Aufwand für
die adsorptive Frachtentnahme
Zur ersten wirtschaftlichen Bewertung der adsorptiven Frachtentnahme mittels
PAC oder BKKS aus DSW oder NF-Konzentrat wurde auf Basis der oben dar-
gestellten Adsorptionskinetiken ein Vergleich der spezifischen Kosten für die
CSB-Elimination durchgeführt. Die Ergebnisse sind im Licht der folgenden
Vereinfachungen zu sehen:
• Es wurden die spezifischen Kosten für die adsorptive Frachtentnahme in
DM pro „kg CSB eliminiert“ bestimmt. Die Frachtentnahme innerhalb der
ersten 1,5 h wurde also linearisiert.
• Die Geschwindigkeit der Frachtentnahme (in den ersten 1,5 h) wurde hier
aufgrund der Mittelwertbildung nicht berücksichtigt.
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• Die mit dem jeweiligen Adsorbens erreichbare maximale CSB-Reduktion
bei Kontaktzeiten oberhalb von 1,5 h blieb unberücksichtigt. Die CSB-
Restkonzentration muß hier nicht in die Betrachtung einbezogen werden,
da die Ablaufwerte durch die NF sichergestellt werden.
• Der Preis von PAC wurde mit marktüblichen 3000 DM/Tonne /Car00/ und
der von BKKS mit 600 DM/Tonne /Rei00/ berücksichtigt.
• Die Kosten für eine Aufkonzentrierung mittels NF sowie Entsorgungskosten
werden hier in die Bewertung nicht eingeschlossen.
In Abb. 4.6.10 ist das Ergebnis der wirtschaftlichen Bewertung der CSB-
Elimination präsentiert. Die Reduzierung des CSB im Sickerwasser mittels
BKKS ist bei jedem untersuchten Adsorbensverbrauch und beiden untersuch-
ten CSB-Konzentrationen preiswerter. Bei Verwendung von PAC ist mit spezi-
fischen Kosten für die Frachtentnahme aus NF-Retentat zu rechnen, die um
den Faktor 1,6 (10 g/l) bis 3 (1 g/l) höher liegen. Bei der Adsorption bei Feed-
Konzentration im DSW ist der Einsatz von PAC um den Faktor 2,5 (10 g/l) bis
2,7 (1 g/l) teurer.
Die Aufkonzentrierung um den volumetrischen Faktor 5 gestattet bei Verwen-
dung von PAC eine Ersparnis für die Frachtentnahme von 59% (1 g/l) bis 76%
(10 g/l). Beim BKKS ist die durch den Einsatz der NF mögliche Ersparnis bei
der Frachtentnahme unabhängig vom Adsorbensverbauch (66%).
Grundsätzlich läßt sich festhalten, daß BKKS in allen untersuchten Be-
triebspunkten eine wirtschaftlichere CSB-Reduzierung als PAC ermöglicht.
Besonders ökonomisch ist die Frachtentnahme mittels BKKS im Vergleich zu
PAC bei geringen Adsorbensverbräuchen und hohen CSB-Ausgangs-
konzentrationen (Abb. 4.6.11).
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Abb. 4.6.10: Spezifischer Preis der CSB-Entnahme nach 1,5 h Kontaktzeit aus
DSW bzw. NF-Retentat mittels PAC bzw. BKKS
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Abb. 4.6.11: Verhältnis des spezifischen Preises der CSB-Entnahme nach 1,5
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Nicht auszuschließen ist jedoch, daß Komponenten eines Stoffsystems mögli-
cherweise nur durch die höherwertige PAC und nicht schon durch eine er-
höhte Dosierung des BKKS zu entfernen sind. Falls es nicht gelingt, das Ad-
sorbens kostengünstig oder kostenneutral (z.B. Verfestigung zusammen mit
dem Konzentrat oder Ko-Verbrennung in einem Kraftwerk mit vorgeschalteter
Entwässerung) zu entsorgen, reduziert sich der wirtschaftliche Vorteil des
BKKS, da für eine identische Frachtentnahme eine größere zu entsorgende
Kohlemenge als bei Verwendung von PAC anfällt.
Konsequenz
• Die Frachtentnahme pro kg CSB ist mittels PAC abhängig vom Adsorbens-
verbrauch um den Faktor 2,5 bis 3 (DSW) bzw. 1,9 bis 3,6 (NF-Retentat)
teurer als mittels BKKS.
• Die Frachtentnahme mittels BKKS ist im Vergleich zu PAC besonders wirt-
schaftlich für geringe Adsorbensdosierungen und hohe CSB-
Ausgangskonzentrationen.
• Eine Aufkonzentrierung mittels NF reduziert die spezifischen Kosten der
Frachtentnahme. Beispielsweise ermöglicht eine Einengung des DSW um
den volumetrischen Faktor 5 eine Kostenreduzierung für die Organikent-
nahme von 60 bis 75% (PAC) bzw. 66% (BKKS).
4.7 Zusammenfassung der Ergebnisse der Untersuchungen im
Labormaßstab
Die Membran Romaco NF ist auf Basis des durchgeführten Membranscree-
nings genauso wie die Desal 5 DK für die CSB-Eliminierung aus DSW am be-
sten geeignet. Aufgrund der hohen Verfügbarkeit wurde jedoch die Romaco
NF in Verbindung mit dem Offenkanalmodul (DTF-Modul der Fa. Pall-
Rochem) in allen Untersuchungen im Technikumsmaßstab eingesetzt.
Grundsätzlich verschlechtert sich das Trennverhalten der NF beim Betrieb mit
wäßrigen Salzlösungen als direkte Folge der Zugabe der Pulverkohle durch
die Bildung einer (zusätzlichen) Deckschicht. Ein Abbau der Konzentrati-
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onspolarisation durch die zweiphasige Membranüberströmung konnte nicht
beobachtet werden.
Da keine Membran bei Nennüberströmung den Scherkräften der Pulverkohle-
Suspension standhielt, wurde der Betrieb der NF bei niedrigen (7 - 20% der
Nennüberströmung) und mittleren (30 - 50% der Nennüberströmung) Mem-
branüberströmungen erprobt. Insbesondere bei den niedrigen Überströmun-
gen muß im Vergleich zu Nenn-Betriebsbedingungen mit verringerten Per-
meatflüssen (bis zu 30%) gerechnet werden. Der CSB-Rückhalt ist jedoch im
untersuchten Bereich unabhängig von der Membranüberströmung. Allerdings
sind bei reduzierten Moduldurchsätzen aufgrund der erhöhten Fouling-Gefahr
Maßnahmen gegen eine übermäßige Deckschichtbildung notwendig.
Prinzipiell ist eine diskontinuierliche Deckschichtentfernung mittels druck-
loser- und Luftblasenspülungen sowie ein kontinuierlicher Abbau der Deck-
schichten durch Eintrag erhöhter Scherkräfte durch die zweiphasige Mem-
branüberströmung realisierbar. Eine Kombination aus periodischer per-
meatseitiger Druckbeaufschlagung, druckloser Spülung und Luftblasenspülung
zeigt die ausgeprägteste Wirkung aller untersuchten diskontinuierlich einge-
setzten Spültechniken. Die Dosierung der Pulverkohle ermöglicht bei der Fil-
tration von Roh-DSW erst eine periodische Deckschichtentfernung, da die
Foulants des Roh-DSW aufgrund des Precoat-Effekts von der Membran
ferngehalten werden und so die Ausbildung einer durchgängigen Deckschicht
verhindert wird. Zusätzlich führt die Einlagerung der Partikel in die Deckschicht
zu einer lockeren Struktur mit einem geringen hydraulischen Widerstand
(Funktion als Filterhilfsmittel).
Die kontinuierliche Deckschichtentfernung bei mittleren Moduldurchsätzen
ist prinzipiell systemimmanent. Zur Erzielung ausreichend großer Scherkräfte
muß die Membranüberströmung im Offenkanalmodul 0,6 m/s überschreiten.
Die Membranüberströmung 0,75 m/s stellt ein oberes Limit dar, bei dem eine
mechanische Zerstörung der Membran durch Erhalt einer „schützenden“ Fou-
ling-Deckschicht noch vermieden wird. Bei der Filtration von DSW stellen
mittlere Moduldurchsätze ein wirkungsvolles Mittel zur Verbesserung des
Trennverhaltens dar. Die Permeatflüsse und insbesondere die maximal er-
zielbaren Permeatausbeuten sind bei einer Membranüberströmung von 0,7
m/s, die sich in diesen Untersuchungen als optimal erwiesen hat, deutlich
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größer als im partikelfreien Betrieb (96% Permeatausbeute beim Betrieb mit
Pulverkohle gegenüber 85% bei einphasiger Betriebsweise).
Die Untersuchung der adsorptiven Frachtentnahme in Becherglasversuchen
ergab, daß PAC aufgrund seiner höheren Beladbarkeit (bis zu Faktor 3) ein
leistungsfähigeres Adsorbens als BKKS darstellt. Aufgrund des 5-fach höhe-
ren Preises für PAC ist jedoch die reine Frachtentnahme pro kg CSB mittels
PAC - abhängig vom Adsorbensverbrauch - um den Faktor 2,5 bis 3 (DSW)
bzw. 1,9 bis 3,6 (NF-Retentat) teurer als mittels BKKS. Die Frachtentnahme
mittels BKKS ist im Vergleich zu PAC besonders wirtschaftlich bei geringen
Adsorbensdosierungen und hohen CSB-Ausgangskonzentrationen.
Eine Aufkonzentrierung mittels NF reduziert die spezifischen Kosten der ad-
sorptiven Frachtentnahme deutlich. Beispielsweise ermöglicht eine Einengung
des DSW um den volumetrischen Faktor 5 eine Kostenreduzierung für die Or-
ganikentnahme von 60 bis 75% (PAC) bzw. 66% (BKKS); die Kosten für die
NF wurden hier nicht berücksichtigt.
Die Kinetik der Adsorption ist insbesondere für BKKS mit für die Frachtent-
nahme ausreichenden Kontaktzeiten von 0,5 h (für DSW) und 0,7 h (für NF-
Retentat) schnell. PAC ermöglicht bei hohen Adsorbenseinsätzen (z.B. 5 oder
10 g/l) auch nach einer Verweilzeit von 3 h noch eine weitere CSB-
Reduzierung.
Bis zu dieser Stelle der Untersuchungen wurde noch nicht geklärt, ob durch
die vorgeschaltete Adsorption die NF mit einer höheren Leistung betrieben
werden kann. Dieses synergetische Zusammenspiel der Einzelverfahren NF
und Adsorption sowie die Wirksamkeit der Techniken zur Membranreinigung
bei einer semi-kontinuierlichen Reinigung von DSW wurden im Techni-
kumsmaßstab untersucht (Kapitel 5).
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Nach der isolierten Untersuchung des Betriebsverhaltens der Nanofiltration
(NF) im zweiphasigen Betrieb und der adsorptiven Entnahme der Fracht wur-
den basierend auf den Ergebnissen der Laboruntersuchungen Experimente
mit dem senkrecht angeordneten Offenkanalmodul im Technikumsmaßstab an
einer Anlage gemäß Abb. 5.1 durchgeführt. Primäres Ziel war die Untersu-
chung des synergetischen Zusammenspiels der Einzelverfahren NF und Ad-
sorption sowie der Wirksamkeit der Techniken zur Membranreinigung. Dar-
über hinaus galt es, die Auswirkungen der wesentlichen Betriebsparameter auf
das Trennergebnis des Verfahrens zu quantifizieren.
Die Unterschiede der experimentellen Untersuchungen im Labor- bzw. Tech-
nikumsmaßstab bestanden primär in der größeren Membranfläche (1-2 m²), in
der ausschließlichen Verwendung aktiver (d.h. nicht inertisierter) Pulverkohle
zur Frachtentnahme, in der semi-kontinuierlichen Fahrweise sowie in der län-
geren Versuchsdauer (bis zu einer Woche). Vor Beginn der Experimente wur-
de die Anlage jeweils für etwa 12 h mit DSW im Kreislaufbetrieb gefahren, um
die Membran mit einer Anfangsdeckschicht zur Gewährleistung praxisnaher
Versuchsbedingungen zu belegen. Im einzelnen wurden semi-kontinuierliche
Versuche
• ohne gezielte Deckschichtablösung (Kapitel 5.1),
• mit diskontinuierlicher Deckschichtablösung mittels Luftblasen bzw. druck-
loser Spülungen (Kapitel 4.4.1, 5.1) und
• mit kontinuierlicher Deckschichtablösung mittels Scherkräften der zweipha-
sigen Membranüberströmung (Kapitel 4.4.2, 5.2)
zur Reinigung von biologisch vorbehandeltem Deponiesickerwasser (DSW)
durchgeführt. Das Betriebsverhalten der NF wurde im gesamten Konzentrati-
onsbereich bis hin zur maximal erzielbaren Ausbeute bestimmt. Die Versuche
wurden spätestens bei einem minimalen Permeatfluß von 5 l/m²h abgebro-
chen. Das frische Adsorbens (wenn nicht anders vermerkt, handelt es sich um
Braunkohlenkoks-Staub (BKKS)) wurde manuell dosiert; die Abtrennung des
beladenen Adsorbens wurde entsprechend Abb. 5.1 durch eine Sedimentation
94 Untersuchungen im Technikumsmaßstab
in einem Absetzbecken (Klärfläche etwa 0,85 m²) bewerkstelligt. Zur Sicher-
stellung einer kompletten Partikelabtrennung wurde die Klarphase des Sedi-
menters vor Rückführung in die Vorlage durch ein Kerzenfilter mit einer
Trenngrenze von 5 µm geleitet. Die Messung der Adsorbenskonzentration in
der Anlage (wAdsorbens) erfolgte durch eine Filtration mit anschließender Wä-
gung des Filters incl. Filterkuchen.
Der Inhalt der Vorlage (VVorlage) wurde durch eine Zweipunkt-Regelung bei un-
gefähr 300 l gehalten. Das Volumen des Sedimenters betrug etwa 400 l bei
einem Totvolumen der Anlage (Vtot) von 42 l. Zur Erzielung hoher Ausbeuten
wurde der Sedimenter entleert, so daß gegen Versuchsende jeweils keine Ab-
trennung des Adsorbens mehr stattfand. Die mittlere Verweilzeit des Adsor-
bens
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wurde entsprechend folgender Gleichung berechnet:
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wasserkerSicV
! : zugeführter Sickerwasservolumenstrom (Feed)
Adsorbensw : regelmäßig ermittelte mittlere Adsorbenskonzentration
Adsorbensverbrauch: Dosierung des Adsorbens bezogen auf den Feed
Vtot: Totvolumen der Technikumsanlage
VVorlage: Volumen der Vorlage
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Abb. 5.1: Fließbild der Technikumsanlage
5.1 Semi-kontinuierlicher Betrieb ohne gezielte und mit
diskontinuierlicher Deckschichtablösung
Sämtliche Versuche ohne gezielte und mit diskontinuierlicher Deckschichtab-
lösung wurden bei einer transmembranen Druckdifferenz von 20 bar und einer
Temperatur von 35°C (+/- 2K) durchgeführt. Diese Temperatur entspricht etwa
dem in einer Umkehrosmose zur Behandlung von DSW herrschenden Tempe-
raturniveau. Die Membranüberströmung lag mit 0,2 m/s in einem Bereich, in
dem mit einer Standzeitverkürzung infolge Abrasion nicht gerechnet werden
muß (Abb. 4.5.16). Insgesamt wurden in diesen Versuchen jeweils 1,64 m³
DSW der Anlage zugeführt. Es wurde ein spezifischer Adsorbensverbrauch
von 6 kg/m³DSW bei einer mittleren Verweilzeit des Adsorbens von 7 h einge-
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stellt. Zur Vermeidung von CaCO3-Scaling wurde ein pH-Wert von etwa 6,5
mittels HCl (10%ig) eingestellt.
Die sich in der Untersuchung der Spültechniken als am effektivsten erwiesene
Spültechnik 4 wurde bei den Versuchen „mit Spülung“ periodisch (alle 30 min.)
eingesetzt. Das heißt, nach einer permeatseitigen Druckbeaufschlagung zur
Weitung der Membrankissen und Unterstützung der Deckschichtablösung
durch Osmose wurden feedseitig pulsierend Luftblasen zugegeben (Kapitel
4.5.1). Die abgelösten Deckschichten wurden mit einer erhöhten Durchströ-
mung aus dem Modul ausgetragen und wieder in den Vorlagebehälter zurück-
geführt. Die Abhängigkeit des Permeatflusses von der Permeatausbeute ist in
Abb. 5.2 dargestellt. Zusätzlich ist das Ergebnis eines identischen Versuchs
ohne Anwendung von Membranspülungen mit und ohne kombinierte Adsorpti-
on eingetragen.
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Abb. 5.2: Diskontinuierliche Deckschichtablösung mittels Luftblasen (Permeat-
fluß)
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Abb. 5.2 zeigt deutlich, daß der Permeatfluß in allen Versuchen mit zuneh-
mender Ausbeute stark abfällt. Dieser Abfall ist einerseits in der reduzierten
Triebkraft aufgrund der stark zunehmenden Konzentration organischer und
anorganischer Komponenten im System und andererseits in einer Deck-
schichtbildung auf der Membran begründet. Grundsätzlich weist der Versuch
mit kombinierter Adsorption an Pulverkohle ohne Einleitung einer Deck-
schichtentfernung die niedrigsten Permeatflüsse auf. Der Fluß im Betrieb der
NF mit zeitgleich ablaufender Adsorption und Deckschichtentfernung liegt für
Ausbeuten über 40% leicht oberhalb der erzielten Flußleistungen im partikel-
freien Betrieb. Entscheidend ist jedoch, daß bei einer kombinierten Adsorption
und Einsatz der periodischen Spülungen mit 83% eine um 19%-Punkte höhere
Wasserausbeute als im partikelfreien Betrieb (64%) erzielt werden kann.
Die Grenzwerte, die die Qualität von gereinigtem DSW festlegen, sind im An-
hang 51 der Allgemeinen Rahmen-Verwaltungsvorschrift zu §7a des Wasser-
haushaltsgesetzes (WHG) geregelt (Abwasser, dessen Schmutzfracht im we-
sentlichen aus der Ablagerung von Siedlungsabfällen stammt) /Anh51/ (Tab.
A-5.1 in Anhang A-5.1). Die aufgelisteten Grenzwerte gelten für die Direktein-
leitung. Allerdings darf dieses Abwasser mit anderem zum Zweck der gemein-
samen biologischen Behandlung (z.B. in einer kommunalen Kläranlage) ver-
mischt werden, wenn mindestens eine der folgenden Voraussetzungen erfüllt
wird:
• GF < 2, GD < 4, Leuchtbakteriengiftigkeit < 4; dabei ist durch Nitrifikation
oder pH-Wert-Konstanthaltung sicherzustellen, daß eine Überschreitung
der Fischgiftigkeit nicht durch Ammoniak verursacht wird
• DOC-Eliminationsgrad von 75%
• CSB-Konzentration von weniger als 400 mg/l vor einer gemeinsamen bio-
logischen Behandlung
Da sich hohe Werte der Leitfähigkeit auf die Fischtoxizität auswirken, kann je
nach Sickerwasserinhaltsstoffen für die Einhaltung des Verdünnungsfaktors
GF = 2 auch die Reduktion der anorganischen Inhaltsstoffe zwingend erforder-
lich sein. Anzumerken ist, daß andere Länder der EU, im Gegensatz zu
Deutschland, auch Einleitgrenzwerte für NaCl festgelegt haben (Italien, Gesetz
"Merli" Nr. 319 vom 10.05.1976), so daß hier in der Regel Reinigungsleistun-
gen für NaCl in der Größenordnung von 80 % erforderlich sind /Lin98/. Die in
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diesen Versuchen erzielten Permeatkonzentrationen für CSB sind in Abb. 5.3
präsentiert.
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Abb. 5.3: Diskontinuierliche Deckschichtablösung mittels Luftblasen (CSB-
Konzentration im Permeat)
Der partikelfreie Betrieb der NF weist im untersuchten Bereich die schlechte-
sten Ablaufwerte und mit 94 – 95% die niedrigsten CSB-Rückhalte auf. Die
CSB-Konzentrationen im Permeat liegen mit Werten zwischen 120 und 250
mg/l im Schnitt um etwa Faktor zwei über denen, die im Betrieb mit kombi-
nierter Adsorption und gleichzeitigem Einsatz der Luftblasenspülungen erzielt
werden. Hier können CSB-Rückhalte von bis zu 98% erzielt werden, so daß
die vom Anhang 51 zum § 7a des WHG geforderten 200 mg/l CSB sicher ein-
gehalten werden. Bei einem Verzicht auf die periodischen Modulspülungen im
Betrieb mit kombinierter Adsorption an BKKS liegen die CSB-Konzentrationen
im Permeat zwischen beiden genannten Fällen.
Der Parameter Stickstoff (gesamt) wird im Anhang 51 für Direkteinleiter auf 70
mg/l beschränkt. Dieser Grenzwert kann als einziger der untersuchten Para-
meter nicht eingehalten werden, da die NF keinen nennenswerten Rückhalt
bzgl. einwertiger Ionen aufweist. Hier ist eine Erhöhung der Denitrifizierung in
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der biologischen Vorbehandlung durch eine Anhebung der Methanoldosierung
nötig. Für Indirekteinleiter gilt, entsprechend der kommunalen Satzungen, in
der Regel kein Grenzwert für diesen Parameter, da der Ablauf nach einer
Vermischung einer gemeinsamen biologischen Behandlung in einer kommu-
nalen Kläranlage zugeführt wird.
Eine CSB-Bilanzierung ergab, daß per Adsorption insgesamt 709 g CSB dem
System entnommen werden; dies entspricht 25,4% der zugeführten CSB-
Fracht. Hieraus folgt eine Beladung der Pulverkohle von etwa 70 mgCSB/gBKKS.
Dieser Wert wurde der bei einer identischen Verweilzeit im Becherglasversuch
bei idealen Vermischungsverhältnissen bestätigt (Abb. 4.6.5 und 4.6.6).
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5.2 Semi-kontinuierlicher Betrieb mit kontinuierlicher
Deckschichtablösung
Die Laborversuche haben gezeigt, daß höhere Moduldurchsätze bei einer
zweiphasigen Membranüberströmung zu einem verbesserten Trennverhalten
der NF gegenüber dem partikelfreien Betrieb beitragen können (Kapitel 4.5.2).
Durch hinreichend große Scherkräfte der Pulverkohle-Suspension wird ein
kontinuierlicher Abtrag der Deckschicht resultierend in einer begrenzten Deck-
schichthöhe erreicht, so daß ein diskontinuierlicher Einsatz der Luftblasen-
bzw. drucklosen Spülungen bei der semi-kontinuierlichen Reinigung von DSW
überflüssig werden könnte. Die Gültigkeit dieser Vermutung in semi-
kontinuierlichen Versuchen wurde nachfolgend in Verbindung mit der Untersu-
chung der Auswirkung der Betriebsparameter Adsorbensverbrauch, Verweil-
zeit und Konzentration des Adsorbens auf das Betriebsverhalten der Mem-
branstufe überprüft.
Alle in diesem Zusammenhang durchgeführten Versuche wurden an der in
Abb. 5.1 dargestellten Technikumsanlage unter Verwendung des Offenkanal-
moduls bei einer transmembranen Druckdifferenz von 30 bar und 25°C mit
DSW durchgeführt. Die Versuchsdauer betrug in Abhängigkeit von der erziel-
ten Ausbeute bis zu einer Woche. Der Anlage wurden jeweils 2,24 m³ DSW
zugeführt.
Betriebsparameter
Prinzipiell haben die Parameter Adsorbensverbrauch (bezogen auf den Anla-
genzulauf), Verweilzeit und Konzentration des Adsorbens in der Anlage sowie
die Überströmung der Membran Auswirkungen auf das Trennergebnis. Das
Trennergebnis der Membranstufe setzt sich aus den Größen erzielte Per-
meatausbeute sowie realisierter Permeatfluß und Qualität des Permeats zu-
sammen. Die Ausnutzung des eingesetzten Adsorbens wird durch die Be-
stimmung der erzielten Beladung ermittelt.
Eine höhere Verweilzeit des Adsorbens ermöglicht verbesserte Adsorbensbe-
ladungen und erlaubt neben einer besseren integralen Frachtentnahme eine
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Reduzierung der organischen Inhaltsstoffe auch lokal vor der Membran. Hier-
aus resultiert prinzipiell eine erhöhte Triebkraft und deshalb ebenfalls eine Er-
höhung des Permeatflusses und eine Reduzierung der Ablaufkonzentrationen.
Allerdings bewirkt eine Erhöhung der Verweilzeit der Adsorbentien über drei
Stunden hinaus - zumindest im Kreislaufbetrieb bei niedrigen Adsorbensver-
bräuchen und deshalb nahezu konstanten CSB-Konzentrationen - keine weite-
re Frachtentnahme (Kapitel 4.6.3). Durch eine Anhebung des spezifischen Ad-
sorbensverbrauchs (bezogen auf den Zulauf der Anlage) wird - trotz einer Re-
duzierung der Adsorbensbeladung - eine verbesserte Organik-Entnahme er-
zielt.
Die Verweilzeit des Adsorbens, Adsorbensverbrauch und die erzielte Aus-
beute determinieren die Partikelkonzentration im System. Höhere Adsorbens-
konzentrationen wiederum erhöhen die Dicke der Deckschicht auf der Mem-
bran und reduzieren so den Permeatfluß (Abb. 4.4.3) und damit indirekt die
Permeatqualität (Abb. 4.4.4). Abb. 5.4 faßt die Betriebsparameter und ihre
Wirkung auf das Trennergebnis zusammen.
Abb. 5.4: Einfluß der Betriebsparameter auf das Trennergebnis
Es besteht nun die Schwierigkeit, daß sich Adsorbensverbrauch und –kon-
zentration sowie Verweilzeit nicht unabhängig voneinander einstellen lassen.
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Die Adsorbenskonzentration wird am stärksten von der Zielgröße „Ausbeute“
beeinflußt. Gleichzeitig hat die Konzentration des Adsorbens auf Permeatfluß
und –qualität, insbesondere bei mittleren Membranüberströmungen, erfah-
rungsgemäß einen nur geringen Effekt. Deshalb wurde die Adsorbenskonzen-
tration nicht als gezielt manipulierbare sondern als abhängige Variable klassi-
fiziert. Vielmehr wurden die Betriebsparameter Verweilzeit, Membranüber-
strömung und Adsorbensverbrauch als unabhängige Einflußgrößen eingestuft
und gezielt variiert. Temperatur, Betriebsdruck und Rührerdrehzahl beeinflus-
sen die Antwortgröße ebenfalls, werden jedoch hier konstant gehalten. Die
Konzentration des eingesetzten DSW sowie die aktuelle Permeabilität der
Membran schwanken innerhalb der Versuchsreihe zwar ebenfalls, sind jedoch
nur sehr begrenzt beeinflußbar, so daß sie hier als konstant angenommen
werden.
Im Rahmen semi-kontinuierlicher Versuche wurde quantifiziert, mit welchen
Auswirkungen bei einer Variation der Einflußgrößen Verweilzeit, Adsorbens-
verbrauch und Membranüberströmung auf das Trennergebnis zu rechnen ist.
Zur effektiven und gezielten Durchführung der notwendigen experimentellen
Untersuchungen wurde die Methodik der statistischen Versuchsplanung bzw.
–auswertung herangezogen.
Statistische Versuchsplanung
In herkömmlichen Versuchsplänen würde eine der o.g. Variablen stufenweise
bei Konstanz der übrigen verändert. Im Anschluß daran würde ein anderer Pa-
rameter variiert, während die anderen konstant gehalten würden. Die zur Er-
langung quantitativer Ergebnisse notwendige Anzahl der Versuche ist groß.
Die statistische Versuchsplanung gestattet, alle Variablen innerhalb des Ver-
suchsplans gleichzeitig zu verändern. Mit wenigen Experimenten gelingt es
deshalb, wesentliche Einflußgrößen von unwesentlichen zu separieren und die
Richtung zu erkennen, in der das Optimum zu erwarten ist. Zusätzlich ist es
dem Experimentator möglich, gerade durch die gleichzeitige Variation der Be-
triebsparameter Einblick in die Wechselwirkungen zwischen den Variablen zu
erhalten und ihre quantitative Erfassung durchzuführen /Sch97/.
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Der Abstand zwischen zwei gezielt eingestellten Niveaus der Einflußgrößen
wird als Stufenhöhe bezeichnet. Bei geringen Einblicken in den Prozeß wird in
der Regel ein gerade noch vertretbarer und technisch realisierbarer Stu-
fenunterschied gewählt, um die Signifikanz des Einflusses eindeutig nachwei-
sen zu können. Nach Bestimmung der absoluten Werte werden die Stufen
normiert. Bei diesen Untersuchungen wurden die folgenden Niveaus festge-
legt, die sich in den vorausgegangenen Experimenten als Randwerte des
technisch sinnvollen Bereichs erwiesen haben:
Niveau 1 Niveau 2Variable
absolut normiert absolut normiert
Membranüberströmung [m/s] x1 0,3 -1 0,7 +1
Adsorbensverweilzeit [h] x2 3 -1 > 72* +1
Adsorbensverbrauch [kg/m³] x3 2 -1 6 +1
Tab. 5.1: Gewählte Stufenhöhen (* d.h. keine Abtrennung des Adsorbens)
Für eine gezielte Variation von drei Parametern mit jeweils zwei Stufen sind 2³
Versuche notwendig. Ein Versuchsplan, in dem die Experimente zusammen-
gestellt werden, heißt 2³-Faktorplan (siehe Tab. 5.2). Die Versuche werden in
zufälliger Reihenfolge durchgeführt.
Variable
x1
(Membranüberströmung)
x2
(Verweilzeit)
x3
(Adsorbensverbrauch)
- (0,3 m/s) - (3 h) - (2 kg/m³)
+ (0,7 m/s) - (3 h) - (2 kg/m³)
- (0,3 m/s) + (> 72 h) - (2 kg/m³)
+ (0,7 m/s) + (> 72 h) - (2 kg/m³)
- (0,3 m/s) - (3 h) + (6 kg/m³)
+ (0,7 m/s) - (3 h) + (6 kg/m³)
- (0,3 m/s) + (> 72 h) + (6 kg/m³)
+ (0,7 m/s) + (> 72 h) + (6 kg/m³)
Tab. 5.2: Versuchsplan
Statistische Versuchsauswertung
Zur Verdichtung der Ergebnisse und zur Beschreibung der Auswirkungen der
Prozeßparameter auf das Trennergebnis soll hier ein Regressionsmodell als
Ausdruck einer Ursache-Wirkung-Beziehung an die Versuchsergebnisse an-
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gepaßt werden. Ein Regressionsmodell zur Beschreibung eines funktionalen
Zusammenhangs zwischen Einfluß- und Antwortgröße erfordert, daß
• die Antwortgröße eine normalverteilte Zufallsgröße mit gleicher Varianz im
gesamten Versuchsbereich ist,
• die Einflußgrößen nicht korreliert und keine Zufallsgrößen sind, sowie
• zwischen Einfluß- und Zielgrößen ein linearer Zusammenhang besteht.
Als adäquates Regressionspolynom wird hier ein erweitertes Polynom 1. Gra-
des gewählt, so daß nicht nur die Effekte einzelner Variablen, sondern auch
Wechselwirkungen zwischen Parametern abgebildet werden können:
y = b0 + b1x1 + b2x2 + b3x3 + b12x1x2 + b13x1x3 + b23x2x3 + b123x1x2x3 (5.3)
Zur Erhöhung der Übersichtlichkeit der Versuchsauswertung ist das zentrale
Ergebnis eines jeden Versuchs, die Antwortgröße „Permeatausbeute“, in der
in Tab. 5.3 dargestellten Matrix eingetragen. Die sogenannte Antwortmatrix
enthält neben der oben für die statistische Versuchsplanung aufgestellten
Planmatrix die Matrix der unabhängigen Variablen und die sog. Effektmatrix
/Sch97/. Die Variable b12 beispielsweise ist ein Ausdruck für die Wechselbe-
ziehungen zwischen x1 und x2 und mathematisch ein Produkt zweier Matrix-
spalten.
Planmatrix Matrix der unabhängigen Variablen
Antwort-
matrix
  Variablen 1 2 3
x1 x2 x3 0 12 13 23 y1
123
- - - + - - + - + + - 53,3
+ - - + + - - - - + + 94,1
- + - + - + - - + - + 56,3
+ + - + + + + - - - - 95,5
- - + + - - + + - - + 53,5
+ - + + + - - + + - - 92,9
- + + + - + - + - + - 53
+ + + + + + + + + + + 74,1
Effektmatrix 71,6 35,1 -3,7 -5,0 -6,4 -4,9 -0,5 -4,2
Regressionskoeffizienten 17,6 -1,9 -2,5 -3,2 -2,5 -0,3 -2,1
Tab. 5.3: Gesamtmatrix
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In der Matrix der unabhängigen Variablen (in Tab. 5.3 sind nur die entspre-
chenden Indizes enthalten) sind die Effekte der Einflußgrößen (Faktoren) als
auch die Effekte der Wechselwirkungen aufgeführt. Die Wechselwirkungen
treten wie die Faktoren als unabhängige Variablen auf. Diese Matrix wird ge-
meinsam mit der Effektmatrix zur Berechnung der Regressionskoeffizienten
herangezogen. Die Effekte werden nach folgender Gleichung berechnet:
2
N
xy
Effekt ∑= (5.4)
N: Anzahl der Versuche
In der Effektmatrix werden die Einflüsse einzelner Variablen bzw. die Einflüsse
der Wechselwirkungen zwischen einzelnen Parametern quantifiziert. Wird der
Effekt durch den Einfluß einer einzigen Variablen (zum Beispiel x1) hervorge-
rufen, handelt es sich um einen sogenannten Haupteffekt (zum Beispiel HE 1).
Der quantitative Ausdruck ist die Differenz zwischen dem Mittelwert aller Ant-
worten auf dem oberen Niveau von x1 und dem Mittelwert aller Antworten auf
der unteren Stufe von x1 usw.
Bei den Wechselwirkungen handelt es sich nicht um das gegenseitige Einwir-
ken von Faktoren aufeinander, sondern um kombinierte Einflüsse auf die Ant-
wortgröße. Ein Wechselwirkungseffekt (WE) tritt nur dann auf, wenn die
Haupteffekte nicht additiv sind, d.h. wenn der Effekt bei gleichzeitiger Ände-
rung zweier Faktoren nicht gleich der Summe aus HE 1 und HE 2 ist, oder,
anders ausgedrückt, wenn der Effekt eines Faktors vom Niveau eines anderen
Faktors abhängt. Der WE 12 ist beispielsweise die halbe Differenz zwischen
dem Effekt 1 auf dem oberen Niveau von x2 und dem Effekt 1 auf dem unteren
Niveau von x2 (auch die beiden anderen symmetrischen Aussagen sind kor-
rekt).
In Spalte 1 der Matrix der unabhängigen Variablen läßt sich der Mittelwert der
Antwortgrößen bzw. das Absolutglied b0 der Regressionsgleichung ablesen.
Die übrigen Regressionskoeffizienten werden nach folgender Gleichung be-
rechnet:
N
xy
oeffizientgressionskRe ∑= (5.5)
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Mit dem Regressionspolynom
y = 71,6 + 17,6x1 – 1,9x2 – 3,2x3 – 2,5x1x2 – 2,5x1x3 – 0,3x2x3 – 2,1x1x2x3 (5.6)
sind innerhalb des Gültigkeitsbereiches Werte für die erzielbare Ausbeute zu
beliebigen Faktoreinstellungen berechenbar.
Aussagen
• Haupteinfluß 1: Eine Erhöhung der Membranüberströmung von 0,3 auf
0,7 m/s steigert die Ausbeute um 35%-Punkte.
• Haupteinfluß 2: Der Verzicht auf eine Abtrennung des Adsorbens (Er-
höhung der Verweilzeit von 3 auf > 72 h) und deshalb Erhöhung der mittle-
ren Partikelkonzentration (z.B. von 2 auf 18 g/l) reduziert die Permeataus-
beute um ungefähr 3%-Punkte.
• Haupteinfluß 3: Eine Anhebung des Adsorbensverbrauchs von 2 auf 6
kg/m³ und damit der mittleren Partikelkonzentration im System (z.B. von 2
auf 15 g/l) verringert die Permeatausbeute um etwa 6%-Punkte.
• Wechselwirkung 12: Falls auf eine Abtrennung des Adsorbens verzichtet
wird (hohe mittlere Partikelkonzentration), bewirkt eine Anhebung der
Membranüberströmung eine um 5%-Punkte geringere Ausbeutesteigerung
als bei einer kontinuierlichen Partikelabtrennung (geringe mittlere Partikel-
konzentration).
• Wechselwirkung 13: Bei einem hohen Adsorbensverbrauch (6 kg/m³) be-
wirkt eine Anhebung der Membranüberströmung eine um etwa 5%-Punkte
geringere Ausbeutesteigerung als bei einem geringen Pulverkohlever-
brauch (2 kg/m³).
• Wechselwirkung 23: Die Wechselwirkung der mittleren Partikelkonzentrati-
on (Abtrennung ja / nein) mit dem Adsorbensverbrauch auf die erzielbare
Permeatausbeute ist vernachlässigbar.
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• Wechselwirkung 123: Die Wechselwirkung von Membranüberströmung,
mittlerer Adsorbenskonzentration sowie Adsorbensverbrauch und Ausbeute
wird offensichtlich primär vom Einfluß des Moduldurchsatzes dominiert.
Der Versuch „Membranüberströmung 0,7 m/s, Adsorbensverbrauch 2 kg/m³,
Adsorbensverweilzeit > 72 h (d.h. keine Abtrennung des Adsorbens)“ wurde
mehrfach realisiert. Es wurde eine Varianz der erzielten Permeatausbeuten
von nur 1,13%-Punkte, bzw. eine Standardabweichung von lediglich 1,06%-
Punkte ermittelt. Trotzdem sollte die Interpretation insbesondere der o.g.
Wechselwirkungen nicht zu weit getrieben werden, da eine Wiederholung
sämtlicher acht Versuche die Belastbarkeit der Versuchsergebnisse deutlich
erhöhen würde.
Da für den funktionalen Zusammenhang zwischen beispielsweise Mem-
branüberströmung und Permeatausbeute kein linearer Zusammenhang er-
wartet werden kann, wird die Linearität des Regressionsmodells hier nicht un-
tersucht. Im folgenden werden die zentralen Ergebnisse der Versuche gra-
phisch präsentiert und die Auswirkungen auf das Trennergebnis im Detail dis-
kutiert. Tab. 5.4 enthält eine Zusammenfassung der wesentlichen Versuchser-
gebnisse.
AdsorbenskonzentrationMembran-
über-
strömung
[m/s]
Ver-
weil-
zeit
[h]
Adsorbens-
verbrauch
[kgAds./m³DSW]
erzielte
Ausbeute
[%]
minimal
[g/l]
maximal
[g/l]
gemittelt
[g/l]
Adsorbens-
beladung
[mgCSB/gAds.]
0,3 3 2 53,3 1 3 2 25
0,7 3 2 94,1 1 3,5 2 40
0,3 > 72 2 56,3 2 4,6 5 108
0,7 > 72 2 95,5 2 44,4 18 311
0,3 3 6 53,5 2 8 6 56
0,7 3 6 92,9 2 7 5 116
0,3 > 72 6 53 6 12,8 8 30
0,7 > 72 6 74,1 6 23,2 15 59
Tab. 5.4: Erzielte Versuchsergebnisse
Da die Adsorbensbeladung mittels einer CSB-Bilanz ermittelt wurde, ist hier
mit einer nicht unerheblichen Varianz der Werte bei einer Mehrfachrealisierung
zu rechnen. Die Gründe hierfür liegen in der beschränkten Genauigkeit der
CSB-Analyse (+/- 50 mg/l) und in der beschränkten Anzahl der Proben (bis zu
acht pro Versuch).
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Einfluß der Membranüberströmung
Die Höhe der Membranüberströmung hat eindeutig den größten Einfluß auf
das Trennergebnis (Tab. 5.4). In Abb. 5.5 ist exemplarisch der Verlauf des
Permeatflusses als Funktion der Permeatausbeute für die zwei untersuchten
Membranüberströmungen bei einem Adsorbensverbrauch von 2 kg BKKS pro
m³ DSW und kontinuierlicher Abtrennung des Adsorbens (mittlere Verweilzeit
etwa 3 h, mittlere Konzentration des Adsorbens jeweils etwa 2 g/l) dargestellt.
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Membranüberströmung: 0,3 m/s
Membranüberströmung: 0,7 m/s
Stoffsystem: DSW (2,24 m³) Überströmung: 0,3 / 0,7 m/s Druck: 30 bar
BKKS-Verbrauch: 2 kg/m³ mittl. BKKS-Verweilzeit: 3 h Temperatur: 22°C
mittl. BKKS-Konz.: 2 g/l Versuchszeit: 46 / 82 h
Abb. 5.5: Einfluß der Membranüberströmung auf den Permeatfluß
Die niedrige Membranüberströmung kann ein rasches Absinken des Permeat-
flusses nicht verhindern, so daß die maximal erzielbare Ausbeute nur 53%
beträgt. Durch eine Anhebung der Membranüberströmung auf 0,7 m/s kann
der Fluß für Ausbeuten oberhalb von 20% nahezu verdoppelt und über 94%
des zugeführten DSW als Permeat gewonnen werden.
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Das Absinken des Permeatflusses wird jedoch nur zu einem geringen Teil
durch eine reduzierte Triebkraft aufgrund der zunehmenden Aufkonzentrierung
verursacht, wie in Abb. 5.6 zu erkennen ist. Hier ist der Verlauf des osmoti-
schen Drucks des Konzentrats, der Triebkraft (∆p - ∆π) sowie des realisierten
Permeatflusses als Funktion der Ausbeute aufgeführt. Die Bestimmung des
osmotischen Drucks erfolgte über die Messung der Gefrierpunktsabsenkung
gegenüber dem Lösungsmittel.
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Stoffsystem: DSW (2,24 m³) Überströmung: 0,7 m/s Druck: 30 bar
BKKS-Verbrauch: 2 kg/m³ mittl. BKKS-Verweilzeit: 3 h Temperatur: 22°C
mittl. BKKS-Konz.: 2 g/l Versuchszeit: 82 h
Abb. 5.6: Permeatfluß, retentatseitiger osmotischer Druck und Triebkraft für
den Versuch „Membranüberströmung 0,7 m/s“ aus Abb. 5.5
Obwohl der osmotische Druck des Feeds / Retentats während der Aufkonzen-
trierung von 5 bar auf fast 14 bar steigt, ist der Abfall der Triebkraft von 28 bar
bei geringen, auf 25 bar bei hohen Ausbeuten aufgrund der Durchlässigkeit
der NF-Membran, insbesondere für einwertige Ionen, moderat. Dennoch sinkt
der Permeatfluß in demselben Bereich um über 60%. Hierfür gibt es prinzipiell
zwei Gründe. Einerseits wurde in /Lin98/ nachgewiesen, daß hohe Sulfatkon-
zentrationen – bei Versuchsende liegen hier etwa 30 g/l Sulfat vor – Wasser
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an der Permeation hindern und deshalb den Permeatfluß überproportional re-
duzieren. Andererseits wird der Fluß aufgrund der zunehmenden Deck-
schichtbildung sukzessive verringert. Aus einem kontinuierlichen Anstieg der
Dicke der Deckschicht kann aber auch gefolgert werden, daß die Scherkräfte
der zweiphasigen Membranüberströmung noch nicht groß genug sind, um den
übermäßigen Aufbau einer Deckschicht zu unterbinden (auch Abb. 4.5.15).
Die Membranüberströmung müßte demnach auf Basis dieser Erkenntnisse,
insbesondere bei mittleren und hohen Ausbeuten, zur Erzielung höherer Flüs-
se noch weiter angehoben werden können. Die Nutzung der Scherkräfte zur
weiteren Anhebung der Permeatausbeute wiederum ist nicht möglich, da dies
eine Überschreitung des AOX-Grenzwerts zur Folge hätte. Eine Diskussion
der erzielten AOX-Konzentrationen erfolgt in Kapitel 6.
Das Retentat weist am Ende der Aufkonzentrierung bei einer CSB-
Konzentration von 20.400 mg/l einen TS-Gehalt (Trockensubstanz) von 4,4
Gew.% (ohne beladenes Adsorbens) auf. Dies entspricht einer Erhöhung um
nur den Faktor 5,4 bei einem volumetrischen Aufkonzentrierungsfaktor von
fast 20 gegenüber dem Anlagenzulauf. Auch hier zeigt sich wieder der geringe
Rückhalt der NF-Membran gegenüber anorganischen, einwertigen Inhalts-
stoffen. Die Dichte des Retentats ist mit 1,027 kg/l (ohne Adsorbens) nur ge-
ringfügig höher als die des DSW (1,005 kg/l). Die Viskosität ist gegenüber dem
Ausgangszustand ebenfalls nur geringfügig gestiegen (1,015 gegenüber 1,098
cSt). Die mittlere Beladung des BKKS beträgt hier etwa 40 mgCSB/gBKKS.
Obwohl der Abfall des Permeatflusses in deutlicher Abhängigkeit zu der Mem-
branüberströmung steht, ist hinsichtlich der CSB-Werte im Permeat kein signi-
fikanter Unterschied zwischen dem Betrieb mit 0,3 und 0,7 m/s Membranüber-
strömung zu verzeichnen. Der CSB-Rückhalt ist mit Werten über 95% durch-
gängig hoch und steigt sogar im Versuchsverlauf (Abb. 5.7). Dabei geht die
Ursache für diesen Anstieg auf die sich im Versuchsverlauf ändernde Zusam-
mensetzung der Vorlage zurück. Mit zunehmender Aufkonzentrierung reichern
sich konzentratseitig bevorzugt solche Komponenten an, die die Membran
nicht oder nur in geringem Maß passieren. Alle Komponenten, die nicht adsor-
biert wurden und kleiner als die nominelle Trenngrenze der Membran sind,
werden im Permeat ausgeschleust. Aus diesem Grund täuschen die zuneh-
menden Rückhalte eine steigende Selektivität der NF-Membran für CSB vor.
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Stoffsystem: DSW (2,24 m³) Überströmung: 0,3 / 0,7 m/s Druck: 30 bar
BKKS-Verbrauch: 2 kg/m³ mittl. BKKS-Verweilzeit: 3 h Temperatur: 22°C
mittl. BKKS-Konz.: 2 g/l Versuchszeit: 46 / 82 h
Abb. 5.7: Einfluß der Membranüberströmung auf die CSB-Permeat-
konzentration bzw. den CSB-Rückhalt
Der Phosphat-Grenzwert des Anh. 51 für Direkteinleiter kann nicht eingehalten
werden, obwohl die Membranrückhalte mit Werten von über 80% für diesen
Parameter hoch sind (Abb. A-5.1 in Anhang A-5.2). Das Permeat kann auch
aufgrund der Stickstoffkonzentration von bis zu 350 mg/l bei hohen Ausbeuten
nicht direkt eingeleitet werden. Der Rückhalt für Gesamtstickstoff sinkt mit zu-
nehmender Aufkonzentrierung infolge der ansteigenden Sulfat-
Konzentrationen und der damit verbundenen Ausschleusung einwertiger Ionen
in das Permeat (Donnan-Effekt). Hier kann eine Direkteinleitbarkeit in den
Vorfluter mit einer Erhöhung des Denitrifizierungsgrads in der biologischen
Vorbehandlung sehr wahrscheinlich erreicht werden. Einer Indirekteinleitung
steht jedoch auch ohne diese Maßnahme nichts im Weg.
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Einfluß der Adsorbenskonzentration
In Abb. 5.8 bzw. 5.9 ist zu sehen, daß bei einer Membranüberströmung von
0,7 m/s die Konzentration des Adsorbens einen nur marginalen Einfluß auf
Permeatleistung und CSB-Konzentration im Permeat ausübt. Bei einem Ad-
sorbensverbrauch von 2 kg/m³ und einem Verzicht auf eine kontinuierliche
Abtrennung (Verweilzeit > 72 h) ergibt sich eine mittlere Konzentration des
Adsorbens in der Anlage von etwa 18 g/l. Falls das Adsorbens kontinuierlich
abgetrennt wird, kann die mittlere Partikelkonzentration mit ungefähr 2 g/l na-
hezu konstant gehalten werden (Tab. 5.4).
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mittlere Adsorbenskonzentration: 2 g/l 
mittlere Adsorbenskonzentration: 18 g/l
Stoffsystem: DSW (2,24 m³) Überströmung: 0,7 m/s Druck: 30 bar
BKKS-Verbrauch: 2 kg/m³ mittl. BKKS-Verweilzeit: 3 / >72 h Temperatur: 22°C
mittl. BKKS-Konz.: 2 / 18 g/l Versuchszeit: 82 / 73 h
Abb. 5.8: Einfluß der mittleren Adsorbenskonzentration auf den Permeatfluß
Obwohl im Versuch „mittlere Adsorbenskonzentration 18 g/l“ die Partikelkon-
zentration im Mittel um den Faktor 9 höher als im Versuch „mittlere Adsor-
benskonzentration 2 g/l“ liegt, kann weder im Verlauf des Flusses noch in den
CSB-Konzentrationen des Permeats bei dieser Membranüberströmung ein
Untersuchungen im Technikumsmaßstab 113
deutlicher Unterschied ausgemacht werden. In beiden Fällen können mit
Werten von 94,1% (2 g/l) bzw. 95,5% (18 g/l) hohe Ausbeuten erzielt werden.
Die Partikelkonzentration am Ende des Versuchs „mittlere Adsorbenskonzen-
tration 18 g/l“ beträgt etwa 44 g/l.
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Abb. 5.9: Einfluß der Adsorbenskonzentration auf die CSB-Permeat-
konzentration bzw. den CSB-Rückhalt
Die realisierten Adsorbensbeladungen unterscheiden sich jedoch deutlich. Bei
einer mittleren Verweilzeit von 3 h können etwa 40 mgCSB/gBKKS (= 179 g CSB
= 5,5% der zugeführten Fracht) und bei einer Verweilzeit von mehr als 72 h
311 mgCSB/gBKKS (= 1.393 g CSB = 43% der zugegebenen CSB-Menge) er-
reicht werden. Obwohl im Versuch „mittlere Adsorbenskonzentration 18 g/l“
fast die zehnfache Menge CSB dem System entnommen wird, sind nur zu
Versuchsbeginn Auswirkungen auf den Fluß erkennbar. Auch hier zeigt sich,
daß der sinkende Permeatfluß offenbar nicht in erster Linie auf eine reduzierte
Triebkraft, bedingt durch die Aufkonzentrierung, sondern primär auf eine zu-
nehmende Deckschichtbildung zurückgeführt werden kann (auch Abb. 5.6).
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Der Grund für die extrem unterschiedlichen Adsorbensbeladungen ist im Ver-
suchsdesign zu suchen. Obwohl eine Kontaktzeit von 3 h (bei nahezu kon-
stanter CSB-Konzentration) für eine komplette Beladung des Adsorbens aus-
reichend ist (Abb. 4.6.5), kann das Adsorbens im Versuch „mittlere Adsor-
benskonzentration 18 g/l“ wesentlich mehr CSB aufnehmen, da das komplette
Adsorbens auch der maximalen Retentat-Konzentration zu Versuchsende
ausgesetzt ist. Die Versuchsdauern von 73 bzw. 82 h erschweren die genaue
Bestimmung der Adsorbensbeladung mittels einer CSB-Bilanz erheblich, da
eine während des Versuchs stattfindende CSB-Reduzierung aufgrund eines
fortschreitenden biologischen Abbaus bzw. einer teilweisen Verflüchtigung
nicht erfaßt werden kann. Dieser systematische Fehler verursacht eine zu ho-
he Abschätzung der Adsorbensbeladung.
Einfluß des Adsorbensverbrauchs
Um der Tatsache Rechnung zu tragen, daß die Frachtentnahme, wie oben
erläutert, aufgrund der zunehmenden CSB-Konzentration im Versuchsverlauf
von der Verweilzeit des Adsorbens beeinflußt wird, wurde bei einer Mem-
branüberströmung von 0,7 m/s eine Variation des Adsorbensverbrauchs so-
wohl bei kontinuierlicher Abtrennung als auch bei Verzicht auf eine Ausschleu-
sung des Adsorbens vorgenommen. Abb. 5.10 bzw. 5.11 zeigen, daß sich hin-
sichtlich der Flußverläufe bzw. CSB-Konzentrationen im Permeat ein relativ
homogenes Bild bei allen Versuchen ergibt (Ausnahme Versuch 3).
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Stoffsystem: DSW (2,24 m³) Überströmung: 0,7 m/s Temperatur: 22°C Druck: 30 bar
   1: mittl. BKKS-Verweilzeit 3 h, BKKS-Verbrauch 6 kg/m³, mittl. BKKS-Konzentration 5 g/l
   2: mittl. BKKS-Verweilzeit 3 h, BKKS-Verbrauch 2 kg/m³, mittl. BKKS-Konzentration 2 g/l
   3: mittl. BKKS-Verweilzeit 72 h, BKKS-Verbrauch 6 kg/m³, mittl. BKKS-Konzentration 15 g/l
   4: mittl. BKKS-Verweilzeit 72 h, BKKS-Verbrauch 2 kg/m³, mittl. BKKS-Konzentration 18 g/l
Abb. 5.10: Einfluß des Adsorbensverbrauchs auf den Permeatfluß
Versuch 3 (keine Abtrennung, 6 kg/m³ Adsorbensverbrauch) offenbart ein ver-
schlechtertes Trennverhalten der NF-Membran bei hohen Partikel-
Konzentrationen. Versuch 4 (keine Abtrennung, 2 kg/m³ Adsorbensverbrauch)
weist zwar mit 21 g/l eine höhere mittlere Adsorbenskonzentration auf, diese
kommt jedoch nur durch den hohen volumetrischen Aufkonzentrierungsfaktor
(etwa 20) gegen Ende des Versuchs zustande. Auffällig ist, daß sich der Per-
meatfluß von Versuch 3 bis zu einer Ausbeute von etwa 45% (entspricht einer
BKKS-Konzentration von ungefähr 10 g/l, Abb. 5.12) nicht deutlich von den
übrigen Flußverläufen unterscheidet. Erst für Partikel-Konzentrationen ober-
halb von etwa 10 g/l wird der Fluß infolge der Deckschichtbildung durch die
Pulverkohle reduziert.
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Das ist der Wert, der auch im Rahmen der Laborversuche als sinnvolle Ober-
grenze der Pulverkohle-Konzentration bei niedrigen Ausbeuten ermittelt wur-
de (Abb. 4.5.13). Der Wert von 10 g/l wird lediglich in Versuch 4 bei Ausbeuten
von mehr als 80% überschritten. Allerdings wirkt sich die hohe Partikelkon-
zentration (bis etwa 40 g/l) nicht senkend auf den Fluß im Vergleich zu den
Versuchen 1 und 2 aus. Offensichtlich dominiert bei hohen Aufkonzentrie-
rungsfaktoren die Deckschichtbildung durch die Foulants des DSW.
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Stoffsystem: DSW (2,24 m³) Überströmung: 0,7 m/s Temperatur: 22°C Druck: 30 bar
   1: mittl. BKKS-Verweilzeit 3 h, BKKS-Verbrauch 6 kg/m³, mittl. BKKS-Konzentration 5 g/l
   2: mittl. BKKS-Verweilzeit 3 h, BKKS-Verbrauch 2 kg/m³, mittl. BKKS-Konzentration 2 g/l
   3: mittl. BKKS-Verweilzeit 72 h, BKKS-Verbrauch 6 kg/m³, mittl. BKKS-Konzentration 15 g/l
   4: mittl. BKKS-Verweilzeit 72 h, BKKS-Verbrauch 2 kg/m³, mittl. BKKS-Konzentration 18 g/l
Abb. 5.11: Einfluß des Adsorbensverbrauchs auf die Permeatqualität
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Stoffsystem: DSW (2,24 m³) Überströmung: 0,7 m/s Temperatur: 22°C Druck: 30 bar
   1: mittl. BKKS-Verweilzeit 3 h, BKKS-Verbrauch 6 kg/m³, mittl. BKKS-Konzentration 5 g/l
   2: mittl. BKKS-Verweilzeit 3 h, BKKS-Verbrauch 2 kg/m³, mittl. BKKS-Konzentration 2 g/l
   3: mittl. BKKS-Verweilzeit 72 h, BKKS-Verbrauch 6 kg/m³, mittl. BKKS-Konzentration 15 g/l
   4: mittl. BKKS-Verweilzeit 72 h, BKKS-Verbrauch 2 kg/m³, mittl. BKKS-Konzentration 18 g/l
Abb. 5.12: Partikel-Konzentrationen in der Anlage
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Einfluß des Adsorbenstyps
Zur Prüfung des Einflusses des Aktivierungsgrads des Adsorbens auf den
Prozeß wurde das bereits bekannte Trennverhalten der NF für den Betrieb mit
BKKS mit einer kombinierten Frachtentnahme durch PAC verglichen. Die Ver-
suche wurden in dem Betriebspunkt durchgeführt, in dem bei Zugabe von
BKKS die höchste Ausbeute erzielt wurde (Membranüberströmung 0,7 m/s,
Adsorbensverbrauch 2 kg/m³, keine Abtrennung des Adsorbens).
Im Betrieb mit PAC kann mit 97,2% eine um 1,7%-Punkte höhere Ausbeute
als bei Frachtentnahme durch BKKS erzielt werden; die Partikelkonzentration
bei der maximalen Ausbeute beträgt etwa 71 g/l. Während sich der Verlauf
des Permeatflusses bei niedrigen und mittleren Ausbeuten nur unwesentlich
unterscheidet, ist durch den Einsatz der höher aktivierten PAC bei Ausbeuten
oberhalb von etwa 70% ein deutlich höherer Fluß (bis zu 60%, Abb. 5.13) bei
wesentlich geringeren CSB-Konzentrationen im Permeat (nur 36% der bei
Verwendung von BKKS, Abb. 5.14) zu erzielen.
Der Grund für dieses signifikant verbesserte Trennverhalten liegt in der im
Vergleich zu BKKS etwa um den Faktor drei größeren, inneren Oberfläche der
PAC, so daß die Retentat-Konzentration bei Versuchsende mit lediglich 4.810
mg/l CSB im Fall des Einsatzes von PAC nur 26% des korrespondierenden
Werts für BKKS (18.200 mg/l) beträgt. Das Adsorbens PAC konnte ungefähr
um den Faktor drei (900 mgCSB/gPAC) höher beladen werden als BKKS (310
mgCSB/gBKKS). Während der Wert für BKKS durchaus realistisch ist (Abb.
4.6.3), muß die für PAC ermittelte Beladung angezweifelt werden. Im Becher-
glas wurde für NF-Retentat eine Gleichgewichtsbeladung der PAC von ledig-
lich 500 mgCSB/gPAC bestimmt. Fehlerquellen sind insbesondere in der Genau-
igkeit (+/- 50 mg/l) und in der limitierten Anzahl der CSB-Messungen zu su-
chen. Auch hier gilt wieder, daß die Adsorbensbeladung infolge der CSB-
Reduzierung im DSW während des Versuchs zu hoch abgeschätzt wird.
In Kapitel 6 wird untersucht, ob der Einsatz des im Vergleich zu BKKS fünfmal
so teuren Adsorbens nach Einbeziehung aller Randbedingungen einen wirt-
schaftlichen Vorteil bietet.
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Stoffsystem: DSW (2,24 m³) Überströmung: 0,7 m/s Druck: 30 bar
Ads.-Verbrauch: 2 kg/m³ mittl. Ads.-Verweilzeit: > 72 h Temperatur: 22°C
mittl. BKKS / PAC-Konz.: 18 / 37 g/l Versuchszeit: 82 - 90 h
Abb. 5.13: Einfluß des Adsorbenstyps auf den Permeatfluß
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Abb. 5.14: Einfluß des Adsorbenstyps auf die Permeatqualität
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Vergleich kontinuierliche und diskontinuierliche Membranreinigung
Es stellt sich die Frage, welche Methode der Deckschichtentfernung bzw. –
begrenzung - diskontinuierlich mittels Luftblasenspülungen oder kontinuierlich
durch Ausnutzung der Scherkräfte der zweiphasigen Membranüberströmung -
effektiver ist. Zur Beantwortung wurden Versuche durchgeführt, die, abgese-
hen von der Membranüberströmung (hier 0,7 m/s), mit denen in Kapitel 5.1
(0,2 m/s bei periodischen Luftblasenspülungen) übereinstimmten.
Der periodische Einsatz der Luftblasenspülungen kann entsprechend Abb.
5.15 einen schnellen Abfall des Permeatflusses nicht aufhalten, so daß bei
einer Ausbeute von etwa 80% nur noch 5 l/m²h zu erzielen sind. Bei einer
kontinuierlichen Entfernung der entstehenden Deckschichten ist bei dieser
Ausbeute ein Permeatfluß von noch 20 l/m²h zu erreichen. Dieser Wert läßt
sich durch eine weitere Anhebung der Membranüberströmung wahrscheinlich
noch steigern. Allerdings ist zu erwarten, daß die Leistungsfähigkeit der NF mit
regelmäßigem Einsatz der Luftblasenspülungen ebenfalls ausbaufähig ist,
zum Beispiel durch eine häufigere Einleitung der Membranspülung oder An-
hebung der Überströmung im Spülintervall.
Die Reduzierung des Energiebedarfs, die aus der Absenkung der Mem-
branüberströmung von 0,7 m/s bei einer kontinuierlichen Deckschichtentfer-
nung (35,9 kW für eine Anlage zur Behandlung von 10 m³/h DSW, siehe Tab.
6.3) auf 0,2 m/s bei einer periodischen Luftblasenspülung (zu installierende
elektrische Leistung 19,8 kW) resultiert, wird durch den elektrischen Energie-
bedarf der Luftblasenspülungen in Höhe von 0,2 kW pro Modul bei einem
30minütigen Filtrationsintervall /Brü97/ mehr als kompensiert.
Da zusätzlich der technische Aufwand für eine NF mit Möglichkeit zur Einlei-
tung von Luftblasenspülungen beträchtlich höher ist und unter der Vorausset-
zung, daß die Standzeit der Membranen bei einem Betrieb mit 0,7 m/s Mem-
branüberströmung nicht erheblich reduziert wird, ist auf Basis der hier ge-
machten Erfahrungen die kontinuierliche der diskontinuierlichen Membranrei-
nigung vorzuziehen. Hinzu kommt die höhere Verfügbarkeit einer kontinuier-
lich reinigenden, völlig standardmäßig aufgebauten NF mit daraus folgenden
verringerten Investitionsaufwendungen.
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Stoffsystem: DSW (1,64m³) Überströmung: 0,2 / 0.7 m/s Druck: 20 bar
BKKS-Verbrauch: 6 kg/m³ mittl. BKKS-Verweilzeit: 3 h Temperatur: 35°C
mittl. BKKS-Konz.: 1,5 g/l Spültechnik 4 (alle 30 min.) Versuchszeit: > 60 h
Abb. 5.15: Kontinuierliche vs. diskontinuierliche Membranreinigung
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5.3 Zusammenfassung der Ergebnisse der Untersuchungen im
Technikumsmaßstab
Die Analyse der Auswirkungen der Betriebsparameter Membranüberströmung,
Adsorbensverbrauch und Verweilzeit des Adsorbens ergab, daß die Mem-
branüberströmung mit Abstand den stärksten Einfluß auf das Trennverhalten
ausübt. Die Einflußgrößen Verweilzeit bzw. mittlere Adsorbenskonzentrati-
on und Adsorbensverbrauch beeinflussen die erzielbare Ausbeute, den
Flußverlauf und die CSB-Konzentration im Permeat nur gering (die entspre-
chenden AOX-Konzentrationen werden in Kapitel 6 präsentiert). Ein Adsor-
bensverbrauch von 2 kg/m³ ist bei der Reinigung von DSW ausreichend. Eine
kontinuierliche Abtrennung des Adsorbens in einem Abscheider ist hier nicht
notwendig.
Partikel-Konzentrationen von unter 10 g/l beeinflussen bei einer Mem-
branüberströmung von 0,7 m/s den Permeatfluß kaum. BKKS- bzw. PAC-
Konzentrationen oberhalb von etwa 10 g/l resultieren in einer verstärkten
Deckschichtbildung und reduzieren die Leistung der NF. Bei hohen Ausbeuten
(größer 80%) wirken sich hohe Partikelkonzentrationen (bis 70 g/l) allerdings
nicht senkend auf den Fluß aus. Offensichtlich dominiert hier die Deckschicht-
bildung durch die Foulants des DSW.
Im Betriebspunkt mit einer Membranüberströmung von 0,7 m/s, einem Adsor-
bensverbrauch von 2 kg/m³ und einem Verzicht auf eine Abtrennung des Ad-
sorbens konnte eine Permeatausbeute von 95,5% erzielt werden. Dieser
Wert wird auch von Anlagen mit Hochdruck-Umkehrosmose-Stufen nicht oder
nur gering überschritten. Das Adsorbens BKKS wurde in diesem Betriebspunkt
mit 31% seines Eigengewichts mit CSB beladen.
Bei Verwendung von PAC als Adsorbens zur Frachtentnahme kann mit 97,2%
eine um 1,7%-Punkte höhere Ausbeute als bei Einsatz von BKKS erzielt wer-
den; die maximale Partikelkonzentration beträgt hier etwa 71 g/l. Während sich
der Verlauf des Permeatflusses bei niedrigen und mittleren Ausbeuten nur
unwesentlich unterscheidet, ist durch den Einsatz der höher aktivierten PAC
bei Ausbeuten oberhalb von etwa 70% ein deutlich höherer Fluß (bis zu 60%)
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bei wesentlich geringeren CSB-Konzentrationen im Permeat (nur 36% der bei
Verwendung von BKKS) zu erzielen.
Die kontinuierliche Membranreinigung mit einer Begrenzung der Dicke der
Deckschicht durch die Scherkräfte der zweiphasigen Membranüberströmung
ist, basierend auf den hier erzielten Ergebnissen, der diskontinuierlichen
Deckschichtentfernung durch Luftblasen vorzuziehen, da höhere Flüsse bei
geringeren Investitions- und Betriebskosten zu erzielen sind. Es ist zu erwar-
ten, daß der Permeatfluß bei der kontinuierlichen Membranreinigung durch
eine weitere Anhebung der Membranüberströmung – insbesondere bei mittle-
ren und hohen Ausbeuten - weiter gesteigert werden kann. Ebenso ist die Be-
triebsweise mit regelmäßigen Luftblasenspülungen verbesserungsfähig.
Aufgrund der über dem Grenzwert für eine Direkteinleitung liegenden Stick-
stoff- und Phosphat-Konzentration kann das Permeat nur indirekt eingeleitet
werden.
Die Frage der realisierbaren Standzeit der Membran bei Betriebszeiten ober-
halb von etwa 3 Monaten (entspricht der maximalen Betriebsdauer eines
Membransatzes in den Technikumsversuchen) kann nur in einem kontinuierli-
chen Betrieb im Pilotmaßstab beantwortet werden. Weitere Ziele der Versuche
im Pilotmaßstab werden in Kapitel 9 genannt.
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6 Betriebskonzept und Wirtschaftlichkeitsbetrachtungen
Prinzipiell kann die NF mit kombinierter Adsorption an Pulverkohle in Form
zweier Betriebskonzepte realisiert werden. Der zentrale Unterschied zwischen
den beiden Konzepten ist die Möglichkeit zur Rückführung des Retentats der
NF (Betriebskonzept 1, Abb. 6.1). Die Kreislaufführung kann in die Vorlage
oder, falls vorhanden, in die Biologie erfolgen. Eine weitere Variante des Be-
triebskonzepts 1 besteht in der Rückführung des Konzentrats zusammen mit
dem Adsorbens in eine Fällstufe (Ca(OH2), in der auch Sulfate abgereichert
werden würden. Die Klarphase des Sedimenters würde wiederum der Biologie
bzw. Vorlage zugeführt werden, während die feste Phase zusammen mit dem
Überschußschlamm der Biologie entsorgt würde.
Konzept 1 erlaubt durch eine kontinuierliche Abtrennung des teilbeladenen
Adsorbens eine Einstellung der Adsorbenskonzentration unabhängig vom Ad-
sorbensverbrauch. Der Adsorbensverbrauch wird deshalb nicht durch die ma-
ximal zulässige Partikelkonzentration in der Anlage (etwa 60 g/l, limitiert durch
die Pumpenbeständigkeit) begrenzt und trotz hoher Adsorbensverbräuche
kann eine niedrige Partikelkonzentration mit daraus resultierenden, verbes-
serten Permeatflüssen erzielt werden (Abb. 5.10 und 5.12). Ein hoher Adsor-
bensverbrauch kann beispielsweise zur Entfernung eines - den nachgeschal-
teten, biologischen Abbau inhibierenden - Wirkstoffs aus Spülabwässern der
Produktion eines pharmazeutischen Wirkstoffs notwendig sein. Der Nachteil
der durch die Rückführung des Konzentrats verringerten Triebkräfte und des-
halb größeren Membranflächen kann durch die erhöhte Dosierung des Adsor-
bens zumindest teilweise kompensiert werden. Die in diesem Konzept not-
wendige Entspannung des NF-Konzentrats zur Rückführung in die Vorlage
erhöht den spezifischen Energiebedarf und deshalb auch die Reinigungsko-
sten. Da hier aber mit spezifisch sehr teuren Verfahren (z.B. Verbrennung)
konkurriert wird, stellen die o.g. Punkte keinen Nachteil dar. Dieses Betriebs-
konzept räumt also einer möglichst vollständigen Abtrennung der adsorbierba-
ren Abwasserbestandteile Vorrang vor einer Abwasserreinigung mit möglichst
geringen Kosten ein.
In Betriebskonzept 2 ist der maximale Adsorbensverbrauch aufgrund der nach
oben beschränkten Partikelkonzentration in der Anlage (etwa 60 g/l) limitiert.
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Bei einem Aufkonzentrierungsfaktor von 20 wäre der maximale Adsorbensver-
brauch deshalb auf 3 kg/m³ beschränkt. Die aus der Anlagenverschaltung fol-
gende erhöhte Ausnutzung des Adsorbens, in Verbindung mit höheren Trieb-
kräften aufgrund des Verzichts auf die Rückführung des Konzentrats, resultiert
in einer verbesserten Wirtschaftlichkeit der Abwasserreinigung, zum Beispiel
bei der Behandlung von DSW. Betriebskonzept 2 weist zusätzlich den Vorteil
einer geringen Anlagenkomplexität auf. Bestehende Anlagen, in die beispiels-
weise Rohrmodule integriert sind, können prinzipiell auf einen Betrieb mit vor-
geschalteter bzw. kombinierter Adsorption an Pulverkohle umgerüstet werden.
Abb. 6.2 faßt die zentralen Charakteristika der alternativen Betriebskonzepte
zusammen.
gereinigtes
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dosierung
Vor-
lage
NF
Konzept 1
gereinigtes
Wasser
Adsorbens-
dosierung
beladenes Adsorbens
und Konzentrat
NF
Konzept 2
beladenes Adsorbens
und Konzentrat
Anlagen-
zulauf
Anlagen-
zulauf
Vor-
lage
Abb. 6.1: Betriebskonzepte der NF mit kombinierter Adsorption an Pulverkohle
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! Pulverkohlekonzentration in der
Anlage unabhängig vom
Adsorbensverbrauch
! bessere Entfernung von
membrangängigen Stoffen
! höhere Adsorbensverbräuche
möglich
! Ziel: niedrigere Ablaufwerte
! Anwendungsbeispiel: Abtrennung
eines Pharma-Wirkstoffs
! keine Konzentratrückführung
! höhere Triebkräfte in der NF
! geringere Anlagenkomplexität
! wenig Aufwand für Umrüstung
bestehender Anlagen
! geringerer Energiebedarf
! Ziel: niedrigere Reinigungskosten
! Anwendungsbeispiel: Reinigung
von Deponiesickerwasser
Betriebskonzept 1 Betriebskonzept 2
Abb. 6.2: Charakteristika der Betriebskonzepte
Exemplarisch an der Reinigung von DSW der Deponie Alsdorf-Warden wird im
folgenden eine Anlagenauslegung sowie eine Wirtschaftlichkeitsbetrachtung
durchgeführt. Die Bestimmung der spezifischen Aufwendungen für eine tech-
nische Anlage zur Behandlung von 10 m³/h DSW soll einen Vergleich mit übli-
cherweise eingesetzten Verfahren hinsichtlich sowohl Wirtschaftlichkeit als
auch Reinigungsgrad ermöglichen. Die Anlagenauslegung wird für das Be-
triebskonzept 2 durchgeführt. Abb. 6.3 stellt die ausgelegten Anlagenvarianten
vor.
Die der Anlagenauslegung zugrundegelegten Meßdaten sind in den Abb. 6.4
bis 6.6 präsentiert. Die Zahlenwerte der erzielten Ausbeuten sind Tab. 6.1 zu
entnehmen. Es handelt sich um die Ergebnisse der Technikumsversuche, die
bei 30 bar und 22°C im Offenkanalmodul (DTF-Modul der Firma Pall-Rochem)
mit Romaco-Membranen durchgeführt wurden. Die Membranüberströmung
betrug jeweils 0,7 m/s, so daß eine kontinuierliche Deckschichtentfernung
durch Scherkräfte ermöglicht wurde. Die Versuche wurden sowohl mit als
auch ohne Dosierung von Pulverkohle durchgeführt. Bei den eingesetzten Ad-
sorbentien handelte es sich um Braunkohlenkoks-Staub (BKKS) und Pulver-
Aktivkohle (Carbo-Tec Typ PAK 950, PAC). Der spezifische Adsorbensver-
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brauch betrug 2 kg/m³, eine Abtrennung des Adsorbens wurde nicht durchge-
führt.
Zusätzlich wurden Aufkonzentrierungsversuche ohne Zugabe eines Adsor-
bens mit einem Wickelmodul (Membran: Desal 5 DK, da Romaco-NF nicht
verfügbar) durchgeführt. NF-Anlagen im Bereich der Reinigung von DSW, die
einer biologischen Behandlungsstufe mit einer Ultrafiltration zur Abtrennung
der Biomasse nachgeschaltet sind, werden im allgemeinen mit Wickelmodulen
versehen und stellen hinsichtlich der Investitionskosten die Benchmark dar.
NF ohne Adsorption
(Offenkanalmodule)
NF mit Adsorption
(BKKS, Offenkanalmodule)
NF ohne Adsorption
(Wickelmodule)
NF mit Adsorption
(PAC, Offenkanalmodule)
Randbedingungen der
Anlagenauslegung
! 10 m³/h DSW
! Roh-DSW: 3300 mg/l CSB
! DSW: 1450 mg/l CSB
! Betriebskonzept 2
! Adsorbensverbrauch 2 kg/m³
Abb. 6.3: Ausgelegte Anlagenvarianten
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Abb. 6.4: Zugrundegelegte Permeatflüsse
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Abb. 6.5: Zugrundegelegte CSB-Permeatkonzentrationen
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Abb. 6.6: Zugrundegelegte AOX-Permeatkonzentrationen
Da der Wickelmodul bei diesen Versuchen schlechter als erwartet abschnitt,
wurde ein Vergleich mit Literaturdaten durchgeführt. Bei /Elt98/ werden CSB-
Rückhalte für diese Membran im Bereich der Reinigung von DSW genannt.
Die dort genannten Werte für die Membranrückhalte liegen im Bereich von
93,3 bis 98,7% (eigene Werte: 93,7 – 98,3%). Damit kann davon ausgegan-
gen werden, daß der eingesetzte Wickelmodul, trotz des geringen Sulfatrück-
halts im Standardsalztest (nur 91,2%), einwandfrei ist.
Die Anlagenauslegung wurde mit Hilfe des Programms RO-DESIGN des IVT
durchgeführt. Hierzu wurde das Stofftransportmodell „erweitertes Lösungs-
Diffusions-Modell“ (Gleichungen 3.2 und 3.3) an die Versuchsergebnisse an-
gepaßt. Die Auslegung wurde getrennt für den Offenkanalmodul (mit und ohne
parallele Adsorption an BKKS und PAC) und den Wickelmodul durchgeführt.
Es wurde jeweils eine Verschaltung von Blöcken mit internen Rezirkulations-
kreisläufen (Feed-and-bleed) und Druckerhöhungspumpen zwischen den
Blöcken vorgesehen. Die Ergebnisse der Anlagenauslegung ist in Tab. 6.1
dargestellt. Exemplarisch ist die Modulverschaltung für den Fall der Verwen-
dung der Offenkanalmodule mit zeitgleich ablaufender Adsorption an BKKS in
Abb. 6.7 skizziert.
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Anlagentyp
Ausbeute
[%]
(experim.
ermittelt)
Modul-
verschaltung
Membran-
fläche
mittlere Per-
meat-
konzentration
CSB [mg/l]
mittlere Per-
meat-
konzentration
AOX [µg/l]
Offenkanal-
module mit
Adsorption
an BKKS
95,8
Block 1-4:
3 parallel, 8 seriell
Block 5-6:
3 parallel, 7 seriell
138 Module =
690 m²
89 495
Offenkanal-
module
ohne Ad-
sorption
82,7 Block 1-6:
3 parallel, 7 seriell
126 Module =
630 m²
76 nicht
bestimmt
Offenkanal-
module mit
Adsorption
an PAC
97,2
Block 1-4:
3 parallel, 8 seriell
Block 5:
3 parallel, 3 seriell
105 Module =
525 m²
72 230
Wickel-
module
ohne Ad-
sorption
93,0 Block 1-5:
3 parallel, 5 seriell
75 Module =
630 m²
65 670 > 500
(Anhang 51)
Tab. 6.1: Ergebnisse der Anlagenauslegung
3 Module parallel, 7 Module seriell
1. Block 2. Block 6. Block
Permeat
Konzentrat
Sickerwasser
z.B. Aufbau des 6. Blocks:
vom 5. Block
Anlagen-
Retentat
Permeat
Anlagen-
Retentat
Vorlage
DSW
Pulverkohle
Abb. 6.7: Modulverschaltung
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CSB-Bilanz
Für die beiden Anlagenvarianten, die auf einer Adsorption an Pulverkohle ba-
sieren, kann der adsorbierte CSB-Anteil des DSW quantifiziert werden. Eine
CSB-Elimination findet nicht nur in der gerührten Vorlage, sondern auch in der
eigentlichen NF-Anlage – bei sich kontinuierlich erhöhenden Konzentrationen
– statt. Der hier gewählte Rührbehälter (siehe unten) ermöglicht mit 0,3 h eine
Verweilzeit von Adsorbens und DSW, die 50% länger ist als die bei guter Ver-
mischung minimal notwendige (Abb. 4.6.5). Für die Bestimmung der CSB-
Senke im Vorlagebehälter wird die bei Ausgangskonzentration des DSW er-
mittelte Adsorptionskinetik verwendet (Abb. 4.6.5). Für die Ermittlung der CSB-
Eliminierung in den verschiedenen Blöcken der Anlage wurden Adsorptions-
versuche mit sowohl BKKS als auch PAC bei der jeweiligen CSB-
Konzentration unter Berücksichtigung der entsprechenden Verweilzeit sowie
der Adsorbenskonzentration des Adsorbens in den einzelnen Blöcken durch-
geführt. Die in den Adsorptionsversuchen eingestellte Partikelkonzentration
stellt ein arithmetisches Mittel zwischen Ein- und Ausgangskonzentration im
jeweiligen Block dar. Die jeweilige Verweilzeit des Adsorbens (Gleichung 5.1)
ergibt sich aus der Anzahl der Module im Block (Tab. 6.1), dem Holdup pro
Modul (6,3 l) und einem 50%igen Aufschlag für Rohrleitungen und Pumpen.
Die Ergebnisse dieser Abschätzungen für die NF kombiniert mit Adsorption an
BKKS sind in Abb. 6.8 dargestellt; die entsprechenden Werte für die Verwen-
dung von PAC sind Abb. A-6.1 im Anhang A-6.1 zu entnehmen.
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Abb. 6.8: Verweilzeit des Adsorbens, Adsorbenskonzentration, Ausbeute und
Adsorbensbeladung für die einzelnen Blöcke der Anlage (BKKS)
Abb. 6.8 verdeutlicht, daß sich die Verweilzeit der Adsorbentien in den einzel-
nen Blöcken der Anlage kontinuierlich erhöht. Im ersten Block beträgt sie nur
1,7 min., während der letzte Block, bedingt durch die hohe Rezirkulationsrate,
eine Kontaktzeit zwischen BKKS und CSB von etwa 31 min. ermöglicht.
Gleichzeitig wird die Adsorbenskonzentration von 2 g/l in der Vorlage als Folge
der Entnahme des Permeats auf 48 g/l angehoben. Die Beladung des Adsor-
bens bleibt innerhalb der ersten vier Blöcke mit 160 mgCSB/gBKKS, auf dem Ni-
veau der Vorlage. Die Gleichgewichtsbeladung, die in der Vorlage erzielt wer-
den könnte, beträgt 175 mgCSB/gBKKS (Abb. 6.9). Erst die hohen CSB-
Konzentration und beträchtlich erhöhten Verweilzeiten in den letzten beiden
Blöcken der Anlage ermöglichen eine Nachbeladung des Adsorbens auf 200
mgCSB/gBKKS. Dieser Wert ist, wie Abb. 6.9 illustriert, etwa 25% vom Gleichge-
wicht entfernt. Die Gleichgewichtsbeladung des BKKS, die nach einer Verweil-
zeit von 72 h gemessen wird, beträgt bei einer Adsorbenskonzentration von 48
g/l bei Retentat-Konzentration 252 mgCSB/gBKKS. Anders formuliert, das Adsor-
bens wird in dieser Anlage mit ungefähr 80% seiner maximalen Aufnahmeka-
pazität für CSB beladen. Falls PAC ebenfalls mit einer Konzentration von 2 g/l
der Vorlage zugeführt wird, wird, entsprechend Abb. A-6.1 im Anhang A-6.1,
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das Adsorbens in der Anlage mit 320 mgCSB/gPAC beladen. Dieser Wert unter-
scheidet sich nicht vom Gleichgewichtswert, der für eine Adsorbenskonzentra-
tion von 71 g/l gemessen wird.
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Abb. 6.9: Erzielte Beladungen vs. Gleichgewichtsbeladung des Adsorbens
(BKKS)
Abb. 6.10 zeigt das Resultat einer integralen CSB-Bilanz um die komplette
Anlage sowie eine Abschätzung der CSB-Senken in den einzelnen Apparaten.
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Adsorption in
Vorlage [%] Adsorption in
Anlage [%] Permeat [%] Konzentrat
[%]
A d so rp tio n  a n  B K K S  (2  k g /m³)
A d so rp tio n  a n  P A C  (2  k g /m³)
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Abb. 6.10: CSB-Bilanz
Bei Einsatz des höherwertigen Adsorbens PAC kann in der gerührten Vorlage
fast doppelt soviel CSB adsorbiert werden als bei Verwendung von BKKS.
Beide Adsorbentien werden in der NF etwas nachbeladen. BKKS nimmt 5,5%
des insgesamt zugeführten CSB in der NF auf, bei PAC ist dieser Wert mit
knapp 3% etwas geringer. Mit Abstand der größte Teil des CSB im DSW wird
bei einer Adsorption an BKKS (fast 67%) gelöst im Konzentrat der Anlage zu-
sammen mit dem Adsorbens entsorgt. Falls die Frachtentnahme mittels PAC
erfolgt verläßt etwa die Hälfte des zugeführten CSB die Anlage gelöst im Kon-
zentrat.
Auf Basis der oben bestimmten Membranflächen und Modulanordnungen
(Tab. 6.1) läßt sich der spezifische Reinigungsaufwand für eine Anlage zur
Behandlung von 10 m³/h DSW bestimmen.
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Investitionsaufwand
Laut Herstellerangaben beträgt der Investitionsaufwand pro m² installierte
Membranfläche für das Offenkanalmodul incl. Druckrohr DM 1.200 (4 Zoll
Wickelmodul mit 28-mil-Feedspacer incl. Druckrohr 250 DM/m²). Der gesamte
Investitionsaufwand (incl. Pumpen, Verrohrung, MSR-Technik) für die reine
NF-Anlage dieser Größenordnung wurde in Absprache mit dem Anlagenbauer
durch Anwendung der Faktormethode nach Lang (Lang-Faktor = 2) bestimmt
/Pal00/. Zur Abschätzung der Investitionskosten für die Wickelmodul-Anlage
wurde der Modulpreis zu den Anlagenkosten der Offenkanalmodul-Anlage
(ohne Module) addiert.
Die Kosten für die gerührte Vorlage, die Dosiereinrichtung sowie den Vorrats-
behälter für das Adsorbens wurden separat berücksichtigt. Es handelt sich hier
um einen 3 m³-Behälter mit 4 Wandstrombrechern, Schrägblattrührer mit 6
Schaufeln und Klöpperboden (Behälterdurchmesser d1 = 1,66 m, Höhe der
Füllung h0 = 1,49 m, Rührerdurchmesser d2 = 0,82 m). Schrägblattrührer
zeichnen sich insbesondere durch ihre gute Dispergierwirkung aus. Bei einem
Einsatz in Behältern mit Strombrechern wird eine hohe örtliche Intensität der
Mikroturbulenz und eine Umwälzung des gesamten Behälterinhalts erzielt
/Ver88/.
Die Dosierung des Adsorbens erfolgt mittels einer Dosierschnecke /Eng00/.
Der Vorlagebehälter oberhalb der Dosierschnecke (80 l) wird bei Bedarf aus
einem Stahlblechsilo (16 m³ = Adsorbensvorrat für 18 Tage) pneumatisch be-
füllt /Lab00/.
Bauliche bzw. Infrastrukturmaßnahmen, wie Anschluß an das öffentliche Elek-
trizitäts- oder Wassernetz, wurden in den Anlagenvergleich nicht mit einbezo-
gen, da sie sehr standortspezifisch sind. Der Kapitaldienst pro Jahr wurde
durch eine Verzinsung des eingesetzten Kapitals von 9% und einer Abschrei-
bungsdauer von 10 Jahren ermittelt (Faktor 0,1558). Es ergaben sich die in
Tab. 6.2 präsentierten Investitionsaufwendungen.
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Offenkanalmodule ohne
Adsorption
Offenkanalmodule mit
Adsorption an BKKS
Investitionsaufwand für
Module, Verrohrung,
Pumpen, MSR...
DM 1.512.000 DM 1.656.000
gerührte Vorlage - DM 22.000
Dosiereinrichtung für
Pulverkohle (incl.
Vorratsbehälter)
- DM 253.000
gesamter Investitionsauf-
wand DM 1.512.000 DM 1.931.000
Kapitaldienst pro Jahr DM 235.570 DM 300.850
Wickelmodule ohne
Adsorption
Offenkanalmodule mit
Adsorption an PAC
Investitionsaufwand für
Module, Verrohrung,
Pumpen, MSR...
DM 913.500 DM 1.260.000
gerührte Vorlage - DM 22.000
Dosiereinrichtung für
Pulverkohle (incl.
Vorratsbehälter)
- DM 253.000
gesamter Investitionsauf-
wand DM 913.500 DM 1.535.000
Kapitaldienst pro Jahr DM 142.323 DM 239.153
Tab. 6.2: Investitionsaufwendungen
Energiebedarf
Zur Bestimmung des Energiebedarfs wurden die mittels RO-DESIGN festge-
legten Volumenströme, Rezirkulationsraten bzw. Druckverluste berücksichtigt.
Der angenommene Pumpenwirkungsgrad für die Kreiselpumpen beträgt 80%.
Der vorgesehene Schrägblattrührer fördert für Re > Rekritisch = 10
3 axial nach
unten. Für Re > 104 ist der vollturbulente Bereich im gesamten Rührgut er-
reicht, in dem die Strömungsform und zahlreiche Kennwerte (Leistungsbeiwert
etc.) Re-unabhängig ist. Aufgrund der geringen Konzentration des Adsorbens
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(2 g/l, Volumenanteil des Feststoffs = 5,7*10-4), des relativ geringen Dichte-
unterschieds (∆ρ = 1,2 kg/l) und der sehr geringen Sedimentationsgeschwin-
digkeit (0,6 cm/min = 10-4 m/sec, Abb. A-6.3 in Anhang A-6.2) des Adsorbens
(0 < d < 150 µm) im Rührbehälter ist bereits mit einem niedrigen spezifischen
Leistungsaufwand ein Aufwirbeln und eine annähernd homogene Verteilung
möglich. Die spezifische Rührerleistung bei der Suspendierung leichter Parti-
kel werden 0,1 – 0,5 kW/t und bei Vorliegen schwerer Partikel 0,5 – 1 kW/t an-
gegeben /Ver88/. Hier wird die mittlere Dissipiation mit 1 kW/t nach oben ab-
geschätzt. Der Energiebedarf des Rührwerks der Vorlage ergibt sich deshalb
zu 3 kW.
Die Anlagenlaufzeit pro Jahr wird auf 8.700 h und der spezifische Strompreis
auf 0,17 DM / kWh gesetzt. Dieser Preis entspricht dem Betrag, der bei einer
Einspeisung elektrischer Energie in das öffentliche Netz vergütet wird, da in
der Regel durch die Verstromung von Deponiegas mehr als ausreichend elek-
trische Energie zur Verfügung steht. Für die einzelnen Anlagenkonzepte ergibt
sich der folgende jährliche Aufwand für Energie.
Offenkanalmodule ohne
Adsorption
Offenkanalmodule mit
Adsorption an BKKS
Energiebedarf der
Nanofiltration 27,21 kW 35,85 kW
Energiebedarf der
gerührten Vorlage - 3 kW
Spezifischer Energiebedarf 2,7 kWh/m³ 3,9 kWh/m³
Aufwand für elektrische
Energie pro Jahr 40.244 DM 57.459 DM
Wickelmodule ohne
Adsorption
Offenkanalmodule mit
Adsorption an PAC
Energiebedarf der
Nanofiltration 14,87 kW 31,56 kW
Energiebedarf der
gerührten Vorlage - 3 kW
Spezifischer Energiebedarf 1,5 kWh/m³ 3,5 kWh/m³
Aufwand für elektrische
Energie pro Jahr 21.988 DM 51.765 DM
Tab. 6.3: Energieaufwendungen
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Sonstige Betriebsaufwendungen
Im Block „sonstige Betriebsaufwendungen“ werden Kosten für das Adsorbens
und alle bisher nicht berücksichtigten Posten erfaßt. Auf Basis der Techni-
kumsversuche wird ein spezifischer Pulverkohleverbrauch von 2 kg/m³ DSW
und ein Preis von 600 DM/t BKKS bzw. 3.000 DM/t PAC angesetzt. Für die
(Fremd-) Entsorgung des NF-Konzentrats incl. des Adsorbens im Lohnauftrag
stehen prinzipiell folgende Alternativen zur Auswahl (angegebene Kosten be-
inhalten die Aufbereitung und die Entsorgung der Rückstände):
• thermische Weiterbehandlung in Eindampfung und Trocknung bis zum ab-
lagerungsfähigen Reststoff (etwa 200 DM/t),
• Einbindung (Verfestigung) und damit Immobilisierung mittels Flugasche
und z.B. Zement im Extruder (80 – 130 DM/t),
• Verbrennung bzw. Inertisierung durch Verglasung in einer Sondermüllver-
brennungsanlage (300 – 500 DM/t) und
• Ko-Verbrennung in geeigneten Kraftwerken.
Zur Zeit liegen aufgrund der Verfügbarkeit von Entsorgungskapazitäten die
Vorteile bei den thermischen Verfahren, da in Deutschland ausreichend Anla-
gen mit eigenen thermischen Stufen vorhanden sind, bei denen viele, bedingt
durch eine Überdimensionierung, nicht ausgelastet sind. Mit einer Entzündung
der Pulverkohle in den thermischen Stufen (Trockner mit Wirbelschicht: T <
140°C, Eindampfung: T < 120°C /Als00/) ist nicht zu rechnen. Den folgenden
Berechnungen werden 130 DM/m³ für die Konzentratentsorgung in einer Ver-
festigungsanlage zugrunde gelegt.
Die zur Vermeidung von CaCO3-Scaling notwendige Dosierung von Säure
wurde mit 0,6 DM/kg berücksichtigt (37%ige HCl), die zuzusetzenden Volumi-
na wurden in Versuchen bestimmt. Jährliche Wartungsaufwendungen (Reini-
gung etc.) incl. des entsprechenden Personalaufwands werden durch 10
%/Jahr der ursprünglichen Investitionsaufwendungen der NF berücksichtigt.
Weiterhin wird eine Membranstandzeit von 2 Jahren und ein Ersatzpreis von
400 DM/m² (Wickelmodule 150 DM/m²) bei einer zehnjährigen Abschrei-
bungsdauer angenommen /Pal00/. Der ermittelte sonstige Betriebsaufwand ist
getrennt nach den Anlagenkonzepten in Tab. 6.4 dargestellt.
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Offenkanalmodule ohne
Adsorption
Offenkanalmodule mit
Adsorption an BKKS
Jährlicher Aufwand für
Pulverkohle - DM 104.400
Jährlicher Aufwand für
Konzentratentsorgung DM 1.956.630 DM 475.020
Jährlicher Aufwand für die
pH-Wert Einstellung DM 269.000 DM 285.000
Jährlicher Aufwand für
Wartung incl. Personal DM 151.200 DM 193.100
Jährlicher Aufwand für
Membranersatz DM 114.600 DM 125.500
Sonstiger Betriebsaufwand
pro Jahr 2.491.430 DM DM 1.078.620
Wickelmodule ohne
Adsorption
Offenkanalmodule mit
Adsorption an PAC
Jährlicher Aufwand für
Pulverkohle - DM 522.000
Jährlicher Aufwand für
Konzentratentsorgung DM 792.000 DM 316.680
Jährlicher Aufwand für die
pH-Wert Einstellung DM 269.000 DM 285.000
Jährlicher Aufwand für
Wartung incl. Personal DM 91.400 DM 153.500
Jährlicher Aufwand für
Membranersatz DM 43.000 DM 95.500
Sonstiger Betriebsaufwand
pro Jahr DM 1.195.400 DM 1.372.680
Tab. 6.4: Sonstiger Betriebsaufwand
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Jährlicher Reinigungsaufwand bzw. spezifische Reinigungskosten
Durch Aufsummierung der o.g. Zahlen ergeben sich der jährliche Reinigungs-
bzw. Betriebsaufwand und die spezifischen Reinigungskosten. Die Amortisati-
onszeit errechnet sich aus den fiktiven Einsparungen, die sich gegenüber dem
Reinigungsaufwand der Sickerwasser-Reinigungsanlage Alsdorf-Warden in
Höhe von 80 DM/m³ ergeben /Als00/. Die beiden Anlagenvarianten, die auf
eine kombinierte Adsorption an Pulverkohle fußen, ermöglichen eine, den ge-
setzlichen Vorschriften konforme, Reinigung des DSW Alsdorf-Warden. Aller-
dings können die Grenzwerte für Indirekteinleitung mit einer Adsorption an
PAC deutlich sicherer eingehalten werden. Wird auf eine kombinierte Adsorp-
tion an Pulverkohle verzichtet, verdoppeln sich ungefähr die spezifischen Rei-
nigungskosten von 16,5 DM/m³ (Adsorption an BKKS) auf 31,8 DM/m³, weil
sich insbesondere die erzielbare Permeatausbeute stark reduziert. Eine NF
mit Wickelmodulen stellt zwar mit 15,6 DM/m³ das günstigste Anlagenkonzept
dar, überschreitet jedoch den AOX-Grenzwert massiv (Tab. 6.1). In den ange-
gebenen spezifischen Reinigungskosten sind die Aufwendungen für die biolo-
gische Vorreinigung des DSW nicht enthalten. Zu den präsentierten Zahlen
müssen also etwa 27 DM / m³ addiert werden, um den gesamten Reinigungs-
aufwand zu erhalten /Elt98/.
Aufgrund der möglichen, erheblichen Einsparungen gegenüber der in Alsdorf-
Warden gegenwärtig installierten Anlage (Biologie, Umkehrosmose, Ein-
dampfung und Trocknung, Abb. 4.1.2) amortisieren sich alle untersuchten An-
lagenkonzepte in weniger als einem Jahr. Für die beiden Anlagenkonzepte,
die eine kombinierte Adsorption an Pulverkohle beinhalten, ergeben sich
Amortisationszeiten von etwa einem halben Jahr.
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Offenkanalmodule ohne
Adsorption
Offenkanalmodule mit
Adsorption an BKKS
Jährlicher gesamter
Betriebsaufwand DM/a 2.767.000 DM/a 1.437.000
Spezifischer
Reinigungsaufwand DM/m³ 31,8 DM/m³ 16,5
Spezifischer
Reinigungsaufwand (mit
Biologie)
DM/m³ 58,8 DM/m³ 43,5
Amortisationszeit [a] 0,8 0,6
Wickelmodule ohne
Adsorption
Offenkanalmodule mit
Adsorption an PAC
Jährlicher gesamter
Betriebsaufwand DM/a 1.360.000 DM/a 1.664.000
Spezifischer
Reinigungsaufwand DM/m³ 15,6 DM/m³ 19,1
Spezifischer
Reinigungsaufwand (mit
Biologie)
DM/m³ 42,6 DM/m³ 46,1
Amortisationszeit [a] 0,3 0,5
Tab. 6.5: Spezifische Reinigungskosten und Amortisationszeit
In Abb. 6.11 ist graphisch die Zusammensetzung des jährlichen Reinigungs-
aufwands für die Anlagenvarianten „Offenkanalmodul mit Adsorption an
BKKS“ und „Offenkanalmodul mit Adsorption an PAC“ präsentiert. Obwohl die
spezifischen Reinigungskosten für beide Varianten fast identisch sind, lassen
sich in der Zusammensetzung erhebliche Unterschiede feststellen. Die im
Vergleich zur Anlage mit Adsorption an BKKS erheblich höheren Aufwendun-
gen für PAC werden insbesondere durch Einsparungen bei den Investitions-
und Wartungsaufwendungen und bei der Konzentratentsorgung annähernd
kompensiert.
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Abb. 6.11: Zusammensetzung der jährlichen Reinigungsaufwendungen
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Konsequenz
• Der Großteil der adsorbierten Abwasserinhaltsstoffe wird bereits in der
Vorlage entnommen. Nur 3 – 6% der zugeführten CSB-Fracht wird in der
eigentlichen NF bei höheren Konzentrationen eliminiert. BKKS wird mit 200
mgCSB/g zu 80% seiner maximalen Aufnahmekapazität beladen. PAC hin-
gegen wird mit einer Beladung von 320 mgCSB/g zu 100% ausgenutzt.
• Die beiden Anlagenvarianten, die auf eine kombinierte Adsorption an Pul-
verkohle fußen, ermöglichen eine gesetzeskonforme Reinigung des DSW
Alsdorf-Warden zu nahezu identischen, spezifischen Kosten. Der für eine
Anlagenauslegung kritische Parameter ist AOX. Im Fall der Frachtentnah-
me mittels PAC ist eine sichere Einhaltung auch des AOX-Grenzwerts ge-
geben. Bei Adsorption an BKKS wird der AOX-Grenzwert knapp eingehal-
ten.
• Wird auf eine kombinierte Adsorption verzichtet, reduziert sich die Aus-
beute bei Einsatz der Offenkanalmodule, so daß diese Anlagenvariante
wirtschaftlich nicht interessant ist.
• Eine NF mit Wickelmodulen ist aufgrund der hier durchgeführten Berech-
nung der Reinigungskosten immer dann das Anlagenkonzept der Wahl,
wenn der AOX-Grenzwert auch ohne kombinierte Adsorption eingehalten
werden kann.
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7 Vergleich mit heute überwiegend eingesetzten Verfahren
Es gibt eine Vielzahl von Verfahrenskombinationen, die großtechnisch zur Sik-
kerwasseraufbereitung eingesetzt werden. In der Regel werden die folgenden
Verfahrensstufen in Kombinationen eingesetzt: Biologie, Adsorption, NF, Um-
kehrosmose (RO), Hochdruck-RO (HDRO), Eindampfung, Trocknung sowie
Strippung zur Stickstoff-Elimination.
In Kapitel 6 wurde eine Anlagenauslegung für die Deponie Alsdorf-Warden mit
einem Sickerwasseranfall von 10 m³/h durchgeführt. In der technischen DSW-
Reinigungsanlage in Alsdorf-Warden wird das DSW entsprechend Abb. 4.1.2
nach einer biologischen Behandlung in einer Behälterdruckbiologie mit nach-
geschalteter Ultrafiltration (Bio-Membrat-Verfahren) einer RO mit einer trans-
membranen Druckdifferenz von 60 bar zugeführt. Das RO-Konzentrat wird in
einer Eindampfung bzw. Trocknung weiter entwässert. Der spezifische elektri-
sche Energiebedarf der gesamten Anlage beträgt 76,5 kWh/m³ /Schü97/. Die
für die Reinigung aufzubringenden gesamten Behandlungskosten betragen 80
DM/m³ /Als00/.
Durch eine Weiterbehandlung des Ablaufs der Biologie mittels NF und kombi-
nierter Adsorption an BKKS (Bio-NF-BKKS) oder PAC (Bio-NF-PAC) läßt sich
der Reinigungsaufwand für das Sickerwasser Alsdorf-Warden um etwa 44 %
auf etwa 45 DM/m³ inklusive der biologischen Behandlung (27 DM/m³) redu-
zieren. Der hierfür notwendige spezifische Energiebedarf kann um fast 82%
auf 3,9 kWh/m³ verringert werden (auch bedingt durch die Fremdentsorgung
der Konzentrate). Allerdings muß trotz einer Einhaltung der gesetzlich vorge-
schriebenen Grenzwerte für eine Indirekteinleitung von einer Verschlechterung
des Anlagenablaufs ausgegangen werden. Während die technische Anlage in
Alsdorf-Warden die CSB-Konzentration auf unter 5 mg/l reduzieren kann,
weist das Permeat des Verfahrens Bio-NF-BKKS CSB-Werte von knapp 90
mg/l auf (Bio-NF-PAC: etwa 70 mg/l CSB). Abb. 7.1 vergleicht sowohl die spe-
zifischen Reinigungskosten als auch die erzielbaren Ablaufwerte der techni-
schen Anlage Alsdorf-Warden mit der hier ausgelegten NF mit kombinierter
Adsorption an BKKS und PAC.
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Abb. 7.1: Betriebsdaten der technischen Anlage Alsdorf-Warden bzw. der NF
mit kombinierter Adsorption an BKKS (Bio-NF-BKKS) und PAC (Bio-NF-PAC)
Da bei der NF mit kombinierter Adsorption an Pulverkohle im Vergleich zu an-
deren Membrananlagen Kosten anfallen, die sich bei größeren Anlagendurch-
sätzen stark degressiv erhöhen (Dosierung und Lagerung des Adsorbens so-
wie die gerührte Vorlage), sind die gesamten spezifischen Reinigungskosten
sensitiv gegenüber einer Anlagenvergrößerung. In Abb. 7.2 sind für die
Frachtentnahme durch BKKS die spezifischen Reinigungskosten für verschie-
dene DSW-Volumenströme aufgeführt. Hier wird zudem deutlich, daß der
Großteil der gesamten Reinigungskosten durch die biologische Vorreinigung
verursacht wird (27 DM/m³).
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Abb. 7.2: Spezifische Reinigungskosten der NF mit kombinierter Adsorption an
BKKS als Funktion des Anlagendurchsatzes
In /Mel94/ wurde für einen Anlagendurchsatz von 2 m³/h und eine CSB-
Konzentration von 3.350 mg/l im Roh-Sickerwasser (entspricht etwa der Kon-
zentration im Roh-DSW Alsdorf-Warden) ein Vergleich der folgenden Verfah-
renskombinationen durchgeführt:
• Biologie / Adsorption an granulierter Aktivkohle (Bio-GAC)
• Biologie / NF / Adsorption an granulierter Aktivkohle im Konzentratstrom
(Bio-NF-GAC)
• RO / HDRO / Stickstoffelimination / Trocknung (HDRO-Stick-Tr)
• RO / Stickstoffelimination / Eindampfung / Trocknung (RO-Stick-ED-Tr)
Unter den bei /Mel94/ gemachten Annahmen wurde für die Weiterbehandlung
eines biologisch vorbehandelten Sickerwassers eine NF mit kombinierter Ad-
sorption an BKKS (NF-BKKS) ausgelegt. Bei der Biologie handelt es sich wie
bei /Mel94/ um eine druckaufgeladene Behälterbiologie mit Ultrafiltration zur
Abtrennung der Biomasse. Das Ergebnis des Kostenvergleichs ist in Abb. 7.3
dargestellt.
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Abb. 7.3: Vergleich der Reinigungskosten bzw. der CSB-Abbauleistung ver-
schiedener Verfahren (Anlagendurchsatz 2 m³/h) /Mel94/
Abb. 7.3 macht deutlich, daß sich die spezifischen Reinigungskosten fast aller
untersuchten Verfahren (Ausnahme: RO-Stick-Tr) nur marginal unterscheiden.
Beim Verfahren Bio-GAC ist mit 55 DM/m³ die günstigste Reinigung möglich.
Allerdings ist dieses Verfahren nur bei relativ gering belasteten Sickerwässern
einsetzbar. Die Integration einer Membranstufe bietet vor allem den Vorteil ei-
ner wesentlich erhöhten Sicherheit der Einhaltung der Einleitgrenzwerte. Falls
eine RO im Anlagenkonzept berücksichtigt wird, kann von einem nahezu
100%-igen CSB- und AOX-Abbau ausgegangen werden. Bei größeren Anla-
gen (z.B. 50 m³/h) kann der Reinigungsaufwand für DSW mit reinen Mem-
brankonzepten (Kombinationen von RO, HDRO und NF) bis auf 25 DM/m³ re-
duziert werden /Lin98/.
Von besonderem Interesse ist hier ein detaillierter Vergleich der NF mit Ad-
sorption an granulierter Aktivkohle im Konzentratstrom (NF-GAC) und der NF
mit kombinierter Adsorption an Pulverkohle (NF-BKKS und NF-PAC). In Abb.
7.4 sind die Reinigungsleistungen der drei Verfahren für AOX und CSB, bezo-
gen auf den Zulauf der NF (= Ablauf der Biologie), gegenübergestellt. Das
DSW, das mit dem Verfahren NF-GAC behandelt wurde, ist das der Deponie
Fröndenberg /Elt98/. Es ist im Vergleich zum DSW Alsdorf-Warden relativ ge-
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ring belastet. In Abb. 7.4 sind ebenfalls die entsprechenden, absoluten Kon-
zentrationen im Ablauf der Biologie bzw. im Permeat der NF angegeben. Die-
se Werte werden denen des DSW Alsdorf-Warden, das mit NF-BKKS und NF-
PAC gereinigt wurde, gegenübergestellt.
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Abb. 7.4: Vergleich NF-GAC /Elt98/ mit NF-BKKS und NF-PAC
Während sich die Reinigungsleistungen hinsichtlich CSB kaum unterscheiden,
fallen deutliche Unterschiede im AOX-Eliminationsgrad auf. Die 50%-ige Rei-
nigungsleistung bei NF-GAC wird lediglich durch die Membranselektivität ver-
ursacht, wohingegen die AOX-Entnahme bei NF-BKKS bzw. NF-PAC durch
die kombinierte Adsorption vor bzw. in der Membrananlage unterstützt wird.
Hier zeigt sich, daß auch eigentlich membrangängige DSW-Inhaltsstoffe durch
die vorgeschaltete Adsorption entnommen werden können. Es ergibt sich eine
Eliminationsrate für AOX von etwa 70% für NF-BKKS und von 87% für NF-
PAC.
Aus diesem Grund ist das Verfahren NF-GAC für die Behandlung des DSW
Alsdorf-Warden mit seinem relativ hohen AOX-Gehalt nicht geeignet. Während
der CSB-Grenzwert durch dieses Verfahren eingehalten werden könnte, wäre
eine Unterschreitung des AOX-Limits durch NF-GAC nicht möglich. AOX-
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Konzentrationen in Höhe von fast 900 µg/l könnten erwartet werden, was einer
beinahe zweifachen Überschreitung des Grenzwertes entspricht!
Konsequenz
• Gegenüber der technischen Anlage der Deponie Alsdorf-Warden bietet die
NF mit kombinierter Adsorption an Pulverkohle einen deutlichen wirtschaft-
lichen Vorteil. Eine Reduzierung der spezifischen Reinigungskosten um et-
wa 44%, von 80 auf etwa 45 DM/m³, ist möglich.
• Bei größeren Anlagen ist eine weitere Reduzierung des Reinigungsauf-
wands für die NF mit kombinierter Adsorption an Pulverkohle erreichbar
(z.B. etwa 12 DM/m³ ohne biologische Reinigung bei 50 m³/h).
• Die Verfahren Bio-GAC, HDRO-Stick-Tr, Bio-NF-GAC und Bio-NF-BKKS
unterscheiden sich sowohl hinsichtlich spezifischer Reinigungskosten als
auch bzgl. des CSB-Reinigungsgrads nur marginal (alle 55 – 58 DM/m³ bei
2 m³/h DSW bzw. CSB-Elimination > 96% außer Bio-GAC).
• Eine Reinigung des DSW Alsdorf-Warden mittels NF-GAC ist nicht möglich,
da der AOX-Grenzwert fast um den Faktor 2 überschritten würde. Bedingt
durch die der NF vorgeschalteten Adsorption kann die Eliminationsrate für
AOX von etwa 50% (reine Membranselektivität bei NF-GAC) auf ungefähr
70% für NF-BKKS und 87% für NF-PAC gesteigert werden, so daß der
Grenzwert sicher unterschritten wird.
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8 Abschätzung des Potentials zur Behandlung anderer schwer
zu reinigende Abwässer
Prinzipiell können mit diesem Verfahren nicht nur DSW sondern auch andere
Stoffsysteme mit adsorbierbaren Inhaltsstoffen gereinigt werden. Zur höheren
Beladung der Adsorbentien im Vergleich zu einer isolierten Adsorption ist es
notwendig, daß die Kontaminanten mit Molgewichten oberhalb von etwa 300
g/mol von der NF-Membran zurückgehalten werden. Durch die Rückführung
des Konzentrats können dann die Voraussetzungen für eine adsorptive
Frachtentnahme auf erhöhtem Konzentrationsniveau geschaffen werden. Bei-
spiele für Stoffsysteme, deren zu entfernende Kontaminanten von der NF-
Membran abgetrennt werden können, sind neben DSW:
• Abwässer aus der Textilveredelung, deren Farbigkeit durch Reaktivfarb-
stoffe verursacht wird,
• Oberflächenwasser, das neben Partikeln auch anthropogene Verunreini-
gungen wie Pestizide oder Herbizide aufweist (z.B. Atrazin),
• Löschabwässer, die persistente Fluortenside enthalten und
• Umkehrosmose-Konzentrate aus der Reinigung von DSW.
Zudem lassen sich mit diesem Verfahren auch Inhaltsstoffe mit Molgewichten
unterhalb von etwa 300 g/mol entfernen, die bei guter Adsorbierbarkeit mem-
brangängig sind. In diesen Fällen ist vor der Membranstufe eine ausreichen-
de Kontaktzeit von Adsorbens und Stoffsystem in der gerührten Vorlage vor-
zusehen. Unter der nominalen Trenngrenze der Membran liegende, organi-
sche Moleküle können dann im adsorbierten Zustand von der Membran zu-
rückgehalten werden. Zu Repräsentanten dieser Klasse von Stoffsystemen
gehören:
• Spülabwässer aus der Herstellung von pharmazeutischen Produkten mit
Wirkstoffen, die einen inhibierenden Einfluß auf eine biologische Abwas-
serbehandlung haben und
• Grundwässer, die organische Kontaminanten mit kleinen Molekülgrößen
aufweisen (z.B. chlorierte Kohlenwasserstoffe).
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Doch ist dieses Verfahren keineswegs auf den Einsatz von NF-Membranen
beschränkt. Eine Verwendung von sowohl Umkehrosmose- als auch Ultrafil-
trations-Membranen kommt ebenso in Betracht. Abb. 8.1 faßt die Einsatzmög-
lichkeiten dieses Verfahrens zusammen.
                               
                               
                               
                               
                               
                               
                               
                    
                    
                    
                    
                    
                    
                    
   
   
   
          
    
    
    
        
Abwasser mit adsorbierbaren
Komponenten
Abwasser mit adsorbierbaren
Komponenten
                                                                           
                                                                           
                                                                           
                                                                              
                                                                              
                                                                              
Substitution der ROLeistungssteigerung der NF
• Abwässer aus der Textilveredelung
(Reaktivfarbstoffe)
• Oberflächenwasser mit Partikeln und
Pestiziden, Herbiziden,...
• Löschabwässer mit persistenten
Fluortensiden
• DSW (auch RO-Konzentrate)
• Spülabwasser aus der
Pharmaproduktion
• Grundwässer mit organischen
Kontaminanten
M > 300 g/mol M < 300 g/mol
Abb. 8.1: Abwässer, die mit der NF kombiniert mit Adsorption an Pulverkohle
gereinigt werden können
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Vorgehen bei der Ermittlung des Einsatzpotentials des Verfahrens
Zur Klärung der Frage, ob das Verfahren NF kombiniert mit Adsorption an Pul-
verkohle zur Reinigung eines Abwassers eingesetzt werden kann, ist folgen-
des Vorgehen zu wählen. In einem ersten Schritt werden im Rahmen von La-
borversuchen NF und Adsorption isoliert betrachtet. Hier gilt es, eine zum
Rückhalt der Kontaminanten optimale Membran zu identifizieren. Gleichzeitig
kann in Testzellenversuchen die maximal erzielbare Permeatausbeute in er-
ster Näherung bestimmt werden, die eine Abschätzung der die Wirtschaftlich-
keit des Verfahrens erheblich beeinflussenden Entsorgungsaufwendungen ge-
stattet. In Becherglasversuchen wird ein zur Eliminierung der Schmutzfracht
geeignetes Adsorbens durch Aufnahme von Adsorptionsisothermen und –ki-
netiken ermittelt. Hier kann auch eine ungefähre Bestimmung des notwendi-
gen Adsorbenseinsatzes erfolgen.
Falls die oben beschriebenen Untersuchungen erfolgreich verlaufen sind, ist
die Durchführung von kontinuierlichen Pilotversuchen, z.B. mit einer in Kapitel
9 vorgeschlagenen Anlage, unabdingbar. Hier steht die Ermittlung der Ausle-
gungsparameter, wie z.B. Permeatflüsse, -ausbeuten und –konzentrationen,
im Vordergrund. Die Untersuchung der kontinuierlichen bzw. diskontinuierli-
chen Ablösung der Deckschichten wird ebenfalls im Rahmen der Pilotversu-
che mit dem originalen Stoffsystem durchgeführt. Falls der Adsorbensver-
brauch oberhalb von etwa 3 kg/m³ liegt, muß eine kontinuierliche Abtrennung
des Adsorbens vorgesehen werden (Betriebskonzept 1). Nachdem das Inter-
vall zwischen chemischen Reinigungen bestimmt wurde, lassen zuverlässig
Investitions- und Betriebsaufwendungen des Verfahrens bestimmen. Abb. 8.2
faßt die notwendigen Schritte zur Ermittlung des Einsatzpotentials des Verfah-
rens zusammen.
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• Membranauswahl in
Testzellenversuchen
• Abschätzung der maximal
erzielbaren Ausbeute
• Adsorbensauswahl durch
Aufnahme von Adsorptions-
isothermen und -kinetiken
• Abschätzung des
Adsorbensverbrauchs
Nanofiltration Adsorption
NF kombiniert mit Adsorption
• Ermittlung stationärer Permeatflüsse, -konzentrationen und -
ausbeuten in kontinuierlichen Pilotversuchen
• Untersuchung der Ablösbarkeit der Deckschichten
• Bestimmung des Betriebskonzepts (kontinuierliche
Abtrennung des Adsorbens ja / nein)
• Ermittlung der Intervalle zwischen chemischen Reinigungen
Abb 8.2: Ermittlung des Einsatzpotentials des Verfahrens zur Reinigung ande-
rer Abwässer
In Kapitel 9 wird das Konzept einer für die Durchführung der o.g. Untersu-
chungen geeigneten Pilotanlage vorgestellt, sowie auf weitere Ziele der ge-
planten Pilotversuche mit Stoffsystem DSW eingegangen.
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Vor Bau einer Betriebsanlage ist es unabdingbar, Erfahrungen mit einer Pilo-
tanlage über einen längeren Zeitraum unter Betriebsbedingungen zu sam-
meln, die möglichst genau denen der auszulegenden technischen Anlage ent-
sprechen. Dazu ist ein Betrieb vor Ort zur Erfassung aller spezifischen be-
triebsbedingten Einflüsse erforderlich. Für diese Untersuchungen wird eine
transportable Anlage vorgeschlagen, die als Pilotanlage zur Aufbereitung der
in Kapitel 8 genannten Stoffsysteme im automatischen Dauerbetrieb genutzt
werden kann. Mit dieser Pilotanlage, die, entsprechend des in Abb. 9.1 vorge-
stellten Konzepts, zur Zeit gebaut wird, können, ausgehend von den Ergebnis-
sen dieser Arbeit, für den jeweiligen Anwendungsfall vor Ort die notwendigen
Untersuchungen durchgeführt werden, so z.B. die Quantifizierung
• der Standzeit der Membran,
• der Verblockungsneigung der Module im Parallelbetrieb,
• des stationären Permeatflusses und der stationären Permeatqualität als
Funktion der Ausbeute,
• der im Langzeitversuch erzielbaren Ausbeute,
• des Intervalls zwischen chemischen Reinigungen,
• der Standzeit der Pumpen im Dauerbetrieb,
• des Einflusses der Parameter Adsorbensverbrauch und Verweilzeit auf das
Trennverhalten für das jeweilige Stoffsystem und
• der Ablösbarkeit der Deckschichten von der Membran in Abhängigkeit der
Parameter transmembrane Druckdifferenz und Moduldurchsatz.
Dazu wird die Pilotanlage mit zwei parallel geschalteten, senkrecht stehenden
Offenkanalmodulen mit Romaco-NF Membranen (DTF-Modul der Fa. Pall-
Rochem, Betrieb bis 40 bar und 40°C möglich) ausgerüstet.
Ein zentraler Punkt der ersten Pilotversuche wird die Untersuchung einer evtl.
Verblockung der parallel geschalteten Module sein. Bei periodischen Luftbla-
senspülungen werden möglicherweise auftretende Verstopfungen mit hoher
Betriebssicherheit aus dem Modul gespült. Falls jedoch mit mittleren Modul-
durchsätzen zur kontinuierlichen Membranreinigung gearbeitet wird, ist ein
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sukzessives Zusetzen der Strömungskanäle prinzipiell möglich. Gegenmaß-
nahmen wären hier eine regelmäßige Durchströmung der Module mit minde-
stens Nenndurchsatz. Bedingt durch den mit dem Durchsatz überproportional
ansteigenden Druckverlust (Abb. A-4.3 in Anhang A-4.1) würde der „verstopf-
te“ Modul wieder freigespült werden.
Die Pilotanlage erlaubt sowohl eine kontinuierliche Deckschichtentfernung als
auch den diskontinuierlichen Einsatz von Luftblasenspülungen. Darüber hin-
aus wurde bei ihrer Konzeption eine flexible Einstellbarkeit der Parameter
• Membranüberströmung,
• Verhältnis der Rezirkulationsströme 1 und 2,
• Adsorbensverbrauch und -verweilzeit sowie
• Adsorbenskonzentration
Vorgesehen, so daß die beiden Betriebskonzepte entsprechend Abb. 6.1 für
verschiedene Stoffsystem verglichen werden können. Ein R&I-Fließbild ist in
Abb. 9.1 präsentiert.
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Abb. 9.1: R&I-Fließbild der Pilotanlage
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10 Zusammenfassung
Ziel dieser Dissertation war die Entwicklung eines Verfahrens zur
kontinuierlichen Abwasserreinigung bestehend aus den Komponenten
Nanofiltration und vorgeschaltete / kombinierte Adsorption an Pulverkohle. In
diesem Verfahren wird ein Teil der adsorbierbaren Kontaminanten, die z.B. in
Deponiesickerwasser enthalten sind, bereits vor Eintritt in die
Membranstufe in der gerührten Vorlage entnommen. Es konnte nachgewiesen
werden, daß insbesondere für Inhaltsstoffe, die von der Membran nur
unzureichend oder überhaupt nicht zurückgehalten werden (z.B. AOX), eine
verbesserte Eliminierung zu erzielen ist als beispielsweise durch eine alleinige
Nanofiltration oder in Kombination mit einer adsorptiven Entnahme der
organischen Fracht im Konzentratstrom der Membrananlage.
Der Entfernung der Membrandeckschichten - bestehend aus den
abgetrennten Abwasserinhaltsstoffen und der Pulverkohle - kommt in diesem
Verfahren eine zentrale Bedeutung zu, da mit zunehmender Deckschichtdicke
die Permeatleistung der Nanofiltration immer geringer wird. Prinzipiell kann die
Membranreinigung diskontinuierlich mittels einer Kombination aus
drucklosen Spülungen und Luftblasenspülungen erfolgen. Zusätzlich zur
Funktion der Pulverkohle als Senke für die organischen Kontaminanten hat die
Dosierung der Partikel gleichzeitig Vorteile hinsichtlich der Membranreinigung.
Da die Deckschichten auf der Membran mit Pulverkohle durchsetzt sind, wird
eine Ablösung der Deckschichten erleichtert und so eine periodische
Wiederanhebung des Permeatflusses realisierbar (Wirkung als Precoat und
Filterhilfsmittel). Es hat sich jedoch als effektiver und wirtschaftlicher
erwiesen, die Scherkräfte der zweiphasigen Membranüberströmung gezielt
zum kontinuierlichen Abtrag der Fouling-Deckschichten und deshalb zum
Erhalt der Membran-Trennleistung zu nutzen.
Die Nanofiltration mit vorgeschalteter / kombinierter Adsorption an Pulverkohle
ermöglicht höhere Permeatflüsse und –ausbeuten als der Betrieb ohne
pulverförmige Adsorbentien. In Kombination mit einer Triebkrafterhöhung
durch die adsorptive Entnahme organischer Abwasserinhaltsstoffe bereits in
der Vorlage und lokal vor der Membran kann die Permeatkonzentration für
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eigentlich membrangängige Stoffe um etwa 60% reduziert werden gegenüber
dem Betrieb ohne vorgeschaltete / kombinierte Adsorption an Pulverkohle.
Auf Basis der im Rahmen der experimentellen Untersuchungen im Labor- bzw.
Technikumsmaßstab gemachten Erfahrungen wurde eine Anlage zur
Reinigung von 10 m³/h Deponiesickerwasser, was der Kapazität der Anlage
Alsdorf-Warden entspricht, ausgelegt. Mit dem hier vorgestellten Verfahren ist
die Reinigung des Sickerwassers der Deponie Alsdorf-Warden gemäß der dort
geforderten Anforderungen mit einem spezifischen Energiebedarf in Höhe von
etwa 4 kWh/m³ (ohne Konzentratentsorgung) möglich, was ungefähr 5% des
Energiebedarfs der dort installierten Betriebsanlage entspricht. Dabei muß
berücksichtigt werden, daß der hohe Energieverbrauch in Alsdorf-Warden
auch die Weiterbehandlung der Konzentrate einschließt.
Die zu veranschlagenden spezifischen Reinigungskosten sind mit 44
DM/m³ etwa halb so hoch wie die korrespondierenden Werte der Anlage in
Alsdorf. Bei Einsatz des preisgünstigen Adsorbens Braunkohlenkoks-Staub
kann der für eine Anlagenauslegung kritische Parameter AOX eingehalten
werden, während die Verwendung der fünfmal so teuren Pulver-Aktivkohle
eine 50%-ige Unterschreitung des entsprechenden Grenzwerts bei fast
identischen Reinigungskosten (46 DM/m³) ermöglicht. Falls jedoch der AOX-
Grenzwert bereits durch den Einsatz einer standardmäßigen Nanofiltration
(ohne kombinierte Adsorption) eingehalten werden kann, ist diese Lösung
aufgrund des spezifischen Preises in Höhe von etwa 43 DM/m³ dem hier
entwickelten Verfahren aus wirtschaftlichen Gründen vorzuziehen.
Zur Gewinnung von Langzeiterfahrungen und der Ermittlung von
Auslegungsparametern für eine Betriebsanlage wird gegenwärtig eine
automatisierte Pilotanlage gebaut, die auf einer Deponie installiert und unter
praxisnahen Bedingungen betrieben werden soll. Im Anschluß daran wird die
Reinigung anderer schwer zu behandelnder Abwässer, z.B. Abwässer aus der
Textilveredelung, mit diesem Verfahren erprobt werden.
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Die in dieser Arbeit durchgeführten Untersuchungen wurden mit
Haushaltsmitteln des Bundesministeriums für Wirtschaft über die
Arbeitsgemeinschaft industrielle Forschungsvereinigung "Otto von Guericke"
e.V. (AiF) und die Forschungsgemeinschaft Deutsche Braunkohlen-Industrie
e.V. (FDBI) unterstützt (AiF- Vorhaben-Nr. 112 42).
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12 Formelzeichen
a [m²/g] spezifische Oberfläche
A [m²] Adsorbensoberfläche
A* [kg/m² s bar] Membrankonstante Lösungsmittel
B* [kg/m² s bar] Membranparameter gelöste Komponente
b [bar/Gew.-%] Proportionalitätskonstante osmotischer Druck
c [kmol/m³] molare Konzentration
cs [-] Konstante (Suspendierdrehzahl)
c* [kg/m³] Gleichgewichtskonzentration
d2 [m] Rührerdurchmesser
dH [m] hydraulischer Durchmesser
dP [m] Partikeldurchmesser
D [m²/s] thermodynamischer Diffusionskoeffizient
g [m/s²] Erdbeschleunigung
k [1/Konz.] Sorptionskonstante
k [m³/kg] Parameter der Freundlich Adsorptionsisotherme
ka [m³/kg s] modifizierter Stoffübergangskoeffizient
LE [m] Einlauflänge der turbulenten Rohrströmung
m [kg] Masse
M [kg/kmol] Molmasse
m′′! [kg/m²h] flächenspezifischer Massenstrom
n [-] Parameter der Freundlich-Adsorptionsisotherme
ns [1/s] Suspendierdrehzahl
p [bar] Druck
p [-] Konstante (Suspendierdrehzahl)
∆p [bar] transmembrane Druckdifferenz
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r [m] Koordinate im Grenzfilm
r [-] Konstante (Suspendierdrehzahl)
R [kJ/kmol K] allgemeine Gaskonstante
R [%] Rückhalt
T [°C, K] Temperatur
V [m³] Volumen
V [m³/kmol] partiell molares Volumen
PV′′
! [l/m²h] flächenspezifischer Volumenstrom (Fluß)
w [kg/kg] Massenbruch
w [kg/m³] Massenkonzentration
X [kg/kg] Beladung der Aktivkohle
y [m] Koordinate des Ortes
βL,CSB [m/s] Stoffübergangskoeffizient
δ [m] Dicke der Grenzschicht
δM [m] Membrandicke
φ [%] Permeatausbeute
η [Pas] dynamische Viskosität
µ [-] Massenanteil der festen Phase
ν [m²/s] kinematische Viskosität
νi [-] Dissoziationskonstante
∆π [bar] transmembrane osmotische Druckdifferenz
ρL [kg/m³] Dichte (Flüssigkeit)
ρP [kg/m³] Dichte (Partikel)
166 13 Indizes
13 Indizes
D diffusiv
F Feed
ges gesamt
gl Gleichgewicht
i bevorzugt permeierende Komponente
j gelöste, zurückgehaltene Komponente
K Kohle
K konvektiv
L Lösung
M Membran
P Permeat
W Lösungsmittel
0 Zeitpunkt t = 0
14 Abkürzungen 167
14 Abkürzungen
AOX Adsorbierbare organische Halogenide
Bio Biologische Reinigung
Bio-GAC Kombination biologische Reinigung und Adsorption an
granulierter Aktivkohle
Bio-NF-BKKS Kombination biologische Reinigung, Nanofiltration und
vorgeschalteter Adsorption an Braunkohlenkoks-Staub
Bio-NF-GAC Kombination biologische Reinigung, Nanofiltration und
Adsorption an granulierter Aktivkohle im Konzentratstrom
Bio-NF-PAC Kombination biologische Reinigung, Nanofiltration und
vorgeschalteter Adsorption an Pulver-Aktivkohle
BKKS Braunkohlenkoks-Staub
BSB5 Biologischer Sauerstoffbedarf nach 5 Tagen
CP Konzentrationspolarisation
CSB Chemischer Sauerstoffbedarf
DLoA Drucklose Spülung ohne Anhebung der cross-flow
Geschwindigkeit während der Spülung
DLmA Drucklose Spülung mit Anhebung der cross-flow
Geschwindigkeit während der Spülung
DOC Dissolved organic carbon
DSW Deponiesickerwasser
ED Eindampfung
HDRO Hochdruck-Umkehrosmose
GAC Granulierte Aktivkohle (granular activated carbon)
GD Daphniengiftigkeit
GF Fischgiftigkeit
LDM Lösungs-Diffusions-Modell
168 14 Abkürzungen
erw. LDM erweitertes Lösungs-Diffusions-Modell
LF Leitfähigkeit
LS Luftblasenspülung
LSmA Feedseitige Luftblasenspülung mit Anhebung der cross-flow
Geschwindigkeit während der Spülung
LSmP Feedseitige Luftblasenspülung mit permeatseitiger
Druckbeaufschlagung während der Spülung
LSmP,mA Feedseitige Luftblasenspülung mit permeatseitiger
Druckbeaufschlagung und Anhebung der cross-flow
Geschwindigkeit während der Spülung
NF Nanofiltration
PAC Pulver-Aktivkohle (powdered activated carbon)
R Membranrückhalt
RO Umkehrosmose (reverse osmosis)
Roh-DSW unbehandeltes Deponiesickerwasser
Stick Stickstoff-Eliminierung
TOC Total organic carbon
Tr Trocknung
TS Trockensubstanz
UF Ultrafiltration
WHG Wasserhaushaltsgesetz
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A-3.1 Korngrößenverteilung der Adsorbentien
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Abb. A-3.1: Volumenanteil und volumenbezogene Durchgangssummenkurve
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Abb. A-3.2: Häufigkeitsverteilung und anzahlbezogene Durchgangssummen-
kurve
Anhang A-3
A-3.2 Dynamik der Frachtentnahme (Herleitung von Gleichung 3.7)
Für die Geschwindigkeit der Filmdiffusion ist der Konzentrationsgradient im
Grenzfilm maßgeblich. Der Stofftransport kann entsprechend des 1.
Fick´schen Diffusionsgesetzes für den Leitparameter CSB zu
δ
⋅−=′′=
d
dc
Dm
A
m
LCSB
K
CSB !
!
 (A-3.1)
AK: Adsorbensoberfläche c: Konzentration im Grenzfilm
DL: Diffusionskoeffizient (flüssige Phase) δ: Dicke der Grenzschicht
CSBm! : adsorbierter Massenstrom CSB
formuliert werden. Unter der Annahme, daß die Grenzschicht um ein kugel-
förmiges Adsorbenspartikel eine konstante Dicke aufweist, der Diffusions-
koeffizient konzentrationsunabhängig ist und der Konzentrationsgradient über
die Grenzschicht annähernd linear ist, kann Gleichung A-3.1 weiterentwickelt
werden:
)cc(A)cc(
AD
m CSBL,CSBKL,CSBCSBL,CSB
KL
CSB
∗∗
−⋅⋅β−=−⋅
δ
⋅
−=! (A-3.2)
cCSB*: Gleichgewichtskonzentration (steht mit Beladung an der äußeren Oberfläche des
Adsorbenskorns im Gleichgewicht)
βCSB,L: Stoffübergangskoeffizient cCSB,L: CSB-Konzentration (flüssige Phase)
Durch Einführung des modifizierten Stoffübergangskoeffizienten
L,CSB
K
K
K
LK
a m
A
m
DA
k β⋅=
⋅δ
⋅
= (A-3.3)
mK: Masse des Adsorbens
vereinfacht sich Gleichung (A-3.2) zu:
)cc(mkm CSBL,CSBKaCSB
∗
−⋅⋅−=! (A-3.4)
Nach Einführung des Adsorptionsgleichgewichts nach Freundlich (3.6) oder
Langmuir kann c*CSB in Gleichung A-3.4 ersetzt werden. Hier wird exempla-
risch die Gleichung der Adsorptionsisotherme nach Freundlich eingesetzt. Zu-
sätzlich werden folgende Beziehungen eingeführt:
A-4 Anhang
K
adsorbiert,CSB
m
m
X =  (A-3.5)
)cc(Vm L,CSB0,CSBLadsorbiert,CSB −⋅= (A-3.6)
cCSB,0: CSB-Anfangskonzentration in der flüssigen Phase
VL: Volumen der Lösung
X: Beladung des Adsorbens
Es ergibt sich folgende Differentialgleichung:








⋅
−⋅
−⋅
⋅
−=
n
K
L,CSB0,CSBR
L,CSB
L
KaL,CSB
mk
)cc(V
c
V
mk
dt
dc
(A-3.7)
Zur Lösung dieser Gleichung werden im folgenden drei Fälle unterschieden:
Fall 1: c*CSB = 0
Falls die Adsorbensbeladung, zum Beispiel bei Vorliegen eines hohen Adsor-
bensüberschusses, unberücksichtigt bleibt, vereinfacht sich die Differential-
gleichung A-3.7 zu:
L
L,CSBKaL,CSB
V
cmk
dt
dc ⋅⋅
−= (A-3.8)
Als Lösung ergibt sich:
t
V
km
0L,CSB
L
aK
ec)t(c
⋅
⋅
−
⋅= (A-3.9)
Die Adsorptionskinetik ist für diesen Fall nur vom modifizierten Stoffüber-
gangskoeffizienten ka abhängig.
Fall 2: c*CSB ≠ 0 und n = 1
Für diesen Fall ist der Adsorptionsverlauf eine Funktion der Parameter k und
ka. Die Adsorptionsisotherme ist hier in doppelt-logarithmischer Auftragung
eine Gerade. Die Lösung der Gleichung A-3.7 lautet dann:
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Fall 3: c*CSB  ≠ 0,  n ≠ 1,  k ≠ 0  und  ka ≠ 0
Bei einer Lösung der Gleichung A-3.7 für den allgemeinen Fall, erhält man die
Adsorptionskinetik als eine Funktion der drei Stoffparameter k, ka und n. Die
Differentialgleichung ist nicht mehr geschlossen lösbar und muß numerisch
gelöst werden.
A-4.1 Charakteristik des Offenkanalmoduls
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Abb. A-4.1: Trennverhalten der Membran Romaco-NF im Offenkanalmodul
(Werte nach 2 h)
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Abb. A-4.2: Reynoldszahl und Moduldurchsatz im Offenkanalmodul /Lin98/
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Abb. A-4.3: Energieeinsatz und Druckverlust des Offenkanalmoduls /Pal99/
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A-4.2 Auswirkung fluidisierter Partikel auf die Konzentrationspolarisation
Wie bei allen Membranverfahren treten auch bei der Nanofiltration Leistungs-
einbußen durch Transportwiderstände auf. Neben dem Transportwiderstand
der die eigentliche Trennung bewirkenden aktiven Schicht der Membran treten
weitere Transportwiderstände bei der Durchströmung technischer Membran-
module auf. Bei der Nanofiltration wird die feedseitige Konzentrationspolarisa-
tion als zentraler Transportwiderstand betrachtet, da sie in Abhängigkeit der
gewählten Randbedingungen (Stoffsystem, Membran, Betriebszustand und
Modulbauform) zu mitunter beträchtlichen Leistungs- und Selektivitätseinbu-
ßen führen kann /Rau81/.
Alle Komponenten der zu trennenden Mischung werden konvektiv und diffusiv
aus dem Kern der Strömung an die Membranoberfläche transportiert. Die Zu-
sammensetzung dieses membranorthogonalen Antransports entspricht dabei
der Zusammensetzung des Feeds /Mel99/. Bedingt durch die Selektivität der
Membran wird aber entsprechend Abb. A-4.4 zumindest eine Komponente
stark zurückgehalten (Komponente „j“). Diese Komponente muß im stationä-
ren Betriebszustand in den Kern der Strömung zurücktransportiert werden.
Allerdings kann dieser Rücktransport nur diffusiv erfolgen, da in der Nähe der
Membranoberfläche die Strömung laminar ist. Voraussetzung für einen diffusi-
ven Rücktransport ist jedoch ein negativer Konzentrationsgradient, d.h. eine
Konzentrationsüberhöhung der zurückgehaltenen Komponente an der Mem-
bran. Dementsprechend unterliegt die bevorzugt permeierende Komponente
(Komponente „i“) einem Konzentrationsabfall, da in jeder Ebene die Bedin-
gung Σ wk = 1 eingehalten werden muß.
Diese Ausbildung der Konzentrationsprofile (Konzentrationspolarisation) führt
in zweierlei Hinsicht zu einer Verschlechterung des Trennergebnisses:
• die Triebkraft der bevorzugt permeierenden Komponente "i" wird verringert
(Verschlechterung des Flusses)
• die Triebkraft der zurückgehaltenen Komponente "j" wird erhöht (Ver-
schlechterung der Qualität des Permeats)
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Abb. A-4.4: Stoffströme in der feedseitigen Konzentrationsgrenzschicht
/Mel99/
Je stärker die feedseitige Konzentrationspolarisation ausgeprägt ist, desto
eher erreicht die zurückgehaltene Komponente ihre Grenz- bzw. Sättigungs-
konzentration. Bei Überschreiten der Sättigungskonzentration gelöster Sub-
stanzen kann es zu Ausfällungen (Kristallisation bzw. Scaling) kommen. Calci-
umsulfat (CaSO4) ist wegen seiner niedrigen Löslichkeit für viele Aufberei-
tungsprozesse der begrenzende Faktor bezüglich erreichbarer Aufkonzentrie-
rung. Dabei ist zu beachten, daß auch schon bei CaSO4-Konzentrationen in
der Kernströmung, die deutlich unterhalb der Sättigungsgrenze liegen, die
Gefahr einer Keimbildung an der Membranoberfläche besteht. Grund dafür ist
die Konzentrationspolarisation, die je nach Strömungszustand zu mehr oder
weniger starken Konzentrationsanstiegen vor der Membran führt (siehe Abb.
A-4.6). Diese Übersättigung vor der Membran kann durch Kristallisation abge-
baut werden und resultiert in einer flächenmäßigen Ausbreitung der Kristalle
auf der Membran.
Eine Möglichkeit der Reduzierung der Konzentrationspolarisation besteht in
der Intensivierung des Stoffaustausches von der Membran weg. Der konvekti-
ve Rücktransport des vor der Membran angestauten Stoffes (gelöst oder un-
Anhang A-9
gelöst) kann prinzipiell durch fluidisierte Partikel verstärkt werden. Die Intensi-
vierung des Stoffaustausches läßt sich durch Schwankungsbewegungen der
Partikel quer zur Hauptströmungsrichtung erklären. Wie Abb. A-4.5 verdeut-
licht verursachen die fluidisierten Partikel eine höhere Dichte der sogenannten
Turbulenzballen /Arz92/. Möglicherweise kann eine zweiphasige Mem-
branüberströmung mit pulverförmigen Adsorbentien als disperse Phase eine
Erhöhung des Stoffaustausches orthogonal zur Membran bewirken.
Deckschicht
Membran
Permeatfluß
Stofftransport 
durch 
Turbulenzballen
tu
rb
u
le
nt
e 
S
tö
m
un
g
Deckschicht
Membran
Permeatfluß
verstärkter
Stofftransport 
durch fluidisierte 
Partikel
tu
rb
u
le
nt
e 
S
tö
m
un
g
Einphasige 
Membranüberströmung
Zweiphasige 
Membranüberströmung
Abb. A-4.5: Verstärkung des Stofftransports durch fluidisierte Partikel /Arz92/
Der Abbau der Konzentrationspolarisation durch eine Verstärkung des Stoff-
transports von der Membran weg in die Kernströmung zurück bedeutet eine
Verringerung des Deckschicht-Risikos. Einerseits können zurückgehaltene
kolloidale Abwasserkomponenten abtransportiert werden und einem Anwach-
sen der Fouling-Deckschicht entgegenwirken, so daß der stationäre Permeat-
fluß würde höhere Werte annehmen würde. Andererseits kann durch einen
Rücktransport der gelösten, anorganischen Abwasserinhaltsstoffe ein Über-
schreiten der Löslichkeitsgrenzen der Härtebildner und damit Scaling vermie-
den werden. Der Abfall des Permeatflusses infolge Scaling würde erst bei hö-
heren Aufkonzentrierungen stattfinden (siehe Abb. A-4.6).
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Abb. A-4.6: Konsequenzen eines verbesserten Stofftransportes durch fluidi-
sierte Partikel /Arz92/
A-4.3 Vergleich verschiedener Spültechniken (absolute Flüsse)
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Abb. A-4.7: Vergleich verschiedener Spültechniken – ohne Pulverkohle (ab-
solute Flüsse, Ergänzung zu Abb. 4.5.8)
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Abb. A-4.8: Vergleich verschiedener Spültechniken – mit Pulverkohle (abso-
lute Flüsse, Ergänzung zu Abb. 4.5.9)
A-4.4 Bestimmung des Stoffübergangskoeffizienten (Herleitung von
Gleichung 4.1)
Die Abnahme des CSB in der Lösung (cCSB) durch Adsorption kann mittels ei-
ner Stoffbilanz, dem Fick`schen Gesetz und unter Annahme eines linearen
Konzentrationsgradienten in der Grenzschicht durch folgende Gleichung dar-
gestellt werden:
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!  (A-4.1)
CSBm! : vom Adsorbens aufgenommener Massenstrom CSB
aK: spezifische Oberfläche des Adsorbens mK: Kohleeinwaage
DL,CSB: Diffusionskoeffizient für CSB in der Lösung VL: Volumen der Lösung
cCSB
*: CSB-Konzentration auf dem Adsorbens r: Koordinate im Grenzfilm
βL,CSB: Stoffübergangskoeffizient δ: Dicke der Grenzschicht
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cCSB,0: CSB-Konzentration zum Zeitpunkt t = 0
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A-5.1 Einleitgrenzwerte für DSW (nach Anhang 51)
Parameter Einheit Abwasser VwV (Anhang 51)
Anforderungen an das Abwasser für die Einleitstelle
CSB [mg/l] 200(1)
TOC [mg/l] 70
BSB5 [mg/l] 20
Stickstoff, gesamt [mg/l] 70
Kohlenwasserstoffe [mg/l] 10
PO4-P [mg/l] 3
NO2-N [mg/l] 2
Fischgiftigkeit [-] 2(2)
Anforderungen an das Abwasser vor Vermischung
AOX [mg/l] 0,5
Quecksilber [mg/l] 0,05
Cadmium [mg/l] 0,1
Chrom [mg/l] 0,5
Chrom VI [mg/l] 0,1
Nickel [mg/l] 1
Blei [mg/l] 0,5
Kupfer [mg/l] 0,5
Zink [mg/l] 2
Arsen [mg/l] 0,1
Cyanid, leicht freisetzbar [mg/l] 0,2
Sulfid [mg/l] 1
Tab. A-5.1: Gesetzliche Anforderungen an die Einleitung von Deponiesicker-
wasser /Anh51/
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A-5.2 Permeatkonzentrationen und Rückhalte für Stickstoff und
Phosphat
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Abb. A-5.1: Permeatkonzentrationen und Membranrückhalte für Stickstoff und
Phosphat (Ergänzung zu Abb. 5.7)
A-14 Anhang
A-6.1 CSB-Bilanz für Frachtentnahme durch PAC
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Abb. A-6.1: Verweilzeit des Adsorbens, Adsorbenskonzentration, Ausbeute
und Adsorbensbeladung für die einzelnen Blöcke der Anlage (PAC)
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Abb. A-6.2: Erzielte Beladungen vs. Gleichgewichtsbeladung des Adsorbens
(PAC)
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A-6.2 Stationäre Sinkgeschwindigkeit der Pulverkohle im Sedimenter
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Abb. A-6.3: Stationäre Schwarm-Sinkgeschwindigkeit für verschiedene BKKS-
Konzentrationen
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